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RESUMO 
Este trabalho tem como objetivo desenvolver uma metodologia 
que permita o estudo do comportamento de fases líquida-(líquida)-
vapor de sistemas ternários e a rápida determinação da 
miscibilidade parcial, usando como ferramenta de cálculo o 
simulador comercial PROII. 
Essa metodologia utiliza a simulação de tambores flash para 
executar cálculos de equilíbrio líquido-(líquido)-vapor; os 
resultados são usados para gerar superfícies de equilíbrio, 
através das quais pode-se estudar o comportamento termodinâmico 
do sistema ternário. Para cada sistema há três superfícies de 
equilíbrio : y,, Y2 e y,. 
Pelas superfícies de equilíbrio pode-se observar se o 
sistema apresenta separação de fases líquidas, visível através da 
formação de patamares. A extensão e a quantidade de patamares dá 
uma dimensão da região de miscibilidade parcial do sistema. 
A partir das superfícies de equilíbrio são identificados os 
pontos em que x,=y11 x,=y2 e x,=y,; as linhas formadas por esses 
pontos são denominadas linhas de não-idealidade (x,=y, e x,=y,) e 
linha de inversão (x,=y2 ), e são usadas para determinar a 
existência ou não de azeótropos ternários. Neste trabalho tenta-
se também associar o formato característico da linha de inversão 
com a escolha do(s) melhor(es) solvente(s) para efetuar a 
separação de uma mistura binária, através de destilação 
azeotrópica ou extrativa. 
A metodologia desenvolvida permite ainda a determinação da 
compos1çao das três fases em equilíbrio na região de 
miscibilidade parcial, sendo que esses cálculos foram feitos para 
os azeótropos ternários heterogêneos; além disso, permite também 
que se utilize o simulador para predizer propriedades físicas e 
correlações para os compostos que não são encontrados no banco de 
dados do PROII. 
A partir do estudo realizado são feitas sugestões de novos 
trabalhos para comprovar as hipóteses aqui levantadas e expandir 
o número de sistemas estudados. 
Palavras-chave : Equilíbrio líquido-líquido-vapor 
Superfícies de equilíbrio 
Processos de separação 
CAPÍTULO I 
INTRODUÇÃO E OBJETIVOS 
I .1 INTRODUçAO 
os processos de 
utilizados na indústria 
separação 
química e 
difusionais são largamente 
petroquimica. Entretanto, a 
escolha do tipo de processo mais adequado para a separação de uma 
dada mistura é altamente dependente do comportamento do sistema 
e esta tarefa, embora bem acessível a sistemas ternários, é 
complexa para sistemas multicomponentes. 
Este problema de como decidir qual processo de separação 
usar, para uma mistura cujo comportamento não é conhecido, 
motivou a realização deste trabalho, uma vez que tal problema tem 
sido apresentado ao Laboratório de Desenvolvimento de Processos 
de Separação (LDPS) com freqüência. 
Diante dessa situação, é de fundamental importância o 
desenvolvimento de uma metodologia que permita a rápida 
identificação de um dado sistema, principalmente daqueles que 
apresentam alta não-idealidade, como os casos de miscibilidade 
parcial na fase liquida. Este trabalho se concentra nos sistemas 
possivelmente mais não-ideais e com apresentação de duas fases 
liquidas e uma vapor, enquanto que Henriques (1995) está 
estudando sistemas ideais e não-ideais sem miscibilidade parcial. 
Além da motivação deste estudo se originar de problemas 
apresentados pelas indústrias, outra ligação deste trabalho com 
a indústria é a utilizada para efetuar os cálculos, 
é o s PROII (SIMSCI, 1992). Simuladores 
são usados na indústria e cada vez mais 
EUa vantagem reside no extenso banco de 
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dados que possuem, o que quase elimina o trabalho (muitas vezes, 
difícil) de se procurar propriedades físicas na literatura: outra 
grande vantagem é a disponibilidade de várias operações unitárias 
num mesmo pacote, tornando possível a simulação de processos 
inteiros. 
Uma das desvantagens dos simuladores, entretanto, reside 
justamente no fato de serem "caixas pretas", ou seja, não se tem 
pleno conhecimento dos algoritmos e métodos utilizados pelo 
software, fato este que tem sido motivo de curiosidade por parte 
do meio acadêmico. No manual, entretanto, existem muitas 
explicações. 
convém salientar, entretanto, que o grande uso que se tem 
feito dos simuladores, tanto nas indústrias como nas 
universidades (mais recentemente), para tratar de problemas 
variados, confere a estes pacotes um grau de confiabilidade. 
Ainda assim, é sempre aconselhável comparar os dados obtidos via 
simulação com os dados existentes na literatura. 
O estudo do comportamento de sistemas binários tem sido 
feito e apresentado na literatura há bastante tempo e com 
relativa facilidade; o estudo de sistemas ternários, contudo, é 
mais difícil principalmente devido à representação utilizada. 
Para sistemas ternários costuma-se representar o equilíbrio de 
fases através de diagramas triangulares; para o caso do 
equilíbrio liquido-vapor (ELV) e equilíbrio liquido-liquido-vapor 
(ELLV), entretanto, os diagramas triangulares não são tão claros 
em termos de estudo do comportamento termodinâmico quanto os 
diagramas PTxy usados para sistemas binários. Devido a esse 
motivo, Maciel e McGreavy (1989) desenvolveram uma nova 
representação gráfica, as chamadas superfícies de eguilibrio y,, 
Y2 e y, que são baseadas na representação utilizada para sistemas 
binários (gráficos xy) e que serão utilizadas neste trabalho para 
se estudar o comportamento de sistemas ternários. 
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I.2 OBJETIVOS DA TESE 
Este trabalho tem como objetivo desenvolver uma metodologia 
que permita o estudo de sistemas ternários e a rápida 
determinação da miscibilidade parcial na fase liquida, fazendo-se 
uso do simulador comercial PROII (SIMSCI, 1992) para realizar os 
cálculos de equilibrio. São utilizadas superficies de equilibrio 
(Maciel e McGreavy, 1989) para se efetuar esse estudo, onde são 
analisados vários sistemas de interesse industrial. A partir 
desse estudo podem ser estabelecidos heuristicos que auxiliem na 
escolha de processos de separação adequados a cada mistura. 
Talllbém se pretende, neste trabalho, determinar a existência 
ou não de azeótropos ternários e sua composição. 
I.3 ORGANIZAÇÃO DA TESE 
No segundo capitulo é feita uma breve descrição da teoria 
de destilação extrativa e azeotrópica, e uma revisão da 
literatura sobre o equilibrio liquido-liquido-vapor e a sua 
representação. 
O terceiro capitulo trata do desenvolvimento das 
superficies de equilibrio, como são constituidas e como se obter 
informações a partir delas. Para se "apresentar" as superficies 
é utilizado um sistema ideal: n-hexanojn-heptanojn-octano, à 
pressão de 1 atm. 
No quarto capitulo é desenvolvida a metodologia para 
utilizar o simulador PROII como ferramenta de cálculo; abrange a 
construção dos arquivos de entrada, a leitura dos arquivos de 
saida pelo programa desenvolvido neste trabalho e a geração das 
superficies. Também trata ãa correção de resultados incoerentes 
e da utilização do programa DZ~TAPREP (SHiSCI, 1992) para predizer 
propricã.Z3JiG:S fíS-icas e n,n-;C·.-r•{-,•r><=, 
no banco de dados do PROII. 
forem encontrados 
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No quinto capítulo são apresentados os sistemas estudados 
neste trabalho e qual o interesse (ou aplicação) da indústria 
para cada sistema. Também é analisado, nas superfícies, o 
aparecimento de duas fases liquidas e é feita a determinação da 
existência ou não de azeótropos ternários. 
O capitulo seis traz a exploração da linha de inversão, ou 
seja, é feita uma análise das linhas de inversão dos sistemas 
estudados, procurando-se levantar hipóteses que levem a posterior 
estabelecimento de heurísticos para a escolha de processos de 
separação. 
No sétimo capítulo são apresentadas as conclusões deste 
trabalho e as sugestões para trabalhos futuros que continuem com 
a obtenção de resultados ou que testem as hipóteses aqui 
levantadas. 
No capitulo oito encontra-se a bibliografia consultada. 
O apêndice A contém as equações e grupos estruturais do 
simulador. 
o apêndice B traz as propriedades geradas pelo programa 
DATAPREP (SIMSCI, 1992) para o metil-furfural. 
CAPÍTULO 11 
EQUILÍBRIO MULTIFÁSICO 
Este capitulo vai rever a representação dos dados de ELLV 
na li ter atura, fazer uma revisão dos modelos, parâmetros e 
sistemas que a literatura tem apresentado para os casos de ELLV 
e apresentar uma breve descrição das teorias de destilação 
extrativa e azeotrópica. 
II.1 METODOLOGIA TERMODINÂMICA PARA OS CÁLCULOS DE EQUILÍBRIO 
LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR 
A literatura apresenta dois métodos para se calcular o 
equilíbrio liquido-liquido-vapor : 
- técnica da minimização da energia livre de Gibbs 
- igualdade das fugacidades aliada à resolução do balanço 
de massa. 
Entre os algoritmos que utilizam o primeiro método 
encontram-se os propostos por Dluzniewski et al. (1973), Gautam 
e Seider (1979 a,b), Ross e Seider (1980), Castillo e Grossmann 
(1981), Soares et all (1982) e Gautam e Wareck (1986). 
o segundo método foi empregado nos algoritmos apresentados 
por Henley e Rosen (1969), Block e Hegner (1976), Mauri (1980), 
Ferraris e Morbidelli (1981), Prokopakis e Seider (1983), Wu e 
Bishnoi (1986) e Andrade (1991). 
Os dois métodos necessitam do conhecimento prévio do número 
de fases em equilíbrio e de uma boa estimativa inicial das 
composições de equilíbrio, sendo que a técnica de minimização da 
energia livre de Gibbs é condição necessária e suficiente para o 
cálculo do equilíbrio liquido-liquido-vapor. Esse método, 
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entretanto, é mais complexo que o da igualdade das fugacidades 
(Andrade, 1991). Andrade utilizou o método da igualdade das 
fugacidades aliado ao balanço de massa; sua principal inovação 
foi utilizar a metodologia de Nelson (1987) para determinar o 
número e tipo de fases em equilibrio em conjunto com uma 
metodologia para determinação das estimativas iniciais das 
composições de equilibrio. 
Pucci et all. (1986) citaram, como procedimentos usados 
para se procurar por possiveis imiscibilidades, a minimização da 
entalpia livre total de mistura (que não é suficiente) e a 
solução da equação de isoatividade. Os autores utilizaram a 
igualdade das atividades, para simplificar o problema. 
Já Sampath e Lelpzlger (1985) desenvolveram um algoritmo 
que não dependeria tão fortemente das estimativas iniciais. 
Schuil e Bool (1985) desenvolveram um modelo para o cálculo 
do valor de K (constante de equilibrio) misturado que poderia ser 
facilmente adaptado a programas existentes de flash e destilação 
trifásicos; os autores salientaram, em problemas-exemplo, que não 
necessitaram de quaisquer estimativas iniciais para resolver os 
cálculos. 
Gautam e Wareck (1986) concluiram que o método por eles 
desenvolvido é robusto o suficiente para manusear uma ampla faixa 
de estimativas iniciais. 
Wu e Bishnoi (1986) também incorporaram a geração de 
estimativas iniciais em seu algoritmo, e descreveram o 
procedimento para gerá-las. 
No caso do simulador comercial PROII (SIMSCI, 1992), que 
será utilizado neste trabalho, não há necessidade de estimativas 
iniciais pois as mesmas são feitas pelo próprio software; 
contudo, recomenda-se fortemente a indicação do componente-chave 
de cada fase para facilitar a convergência dos cálculos. 
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II.2 MODELOS TERMODINÂMICOS 
outro ponto importante, segundo Andrade (1991), para a 
correta resolução dos cálculos de equilíbrio trifásico é a 
utilização de modelos termodinâmicos realisticos, que representem 
adequadamente o equilíbrio liquido-liquido-vapor (ELLV). 
A literatura tem apresentado vários modelos termodinâmicos 
para o cálculo dos coeficientes de atividade da fase liquida; 
Abrams e Prausnitz (1975) desenvolveram o modelo UNIQUAC para o 
cálculo das não-idealidades da fase liquida; este modelo utiliza 
dois parâmetros binários ajustáveis e pode ser utilizado tanto 
para cálculos de equilíbrio liquido-vapor (ELV) como de 
equilíbrio liquido-liquido (ELL). O modelo UNIQUAC tem sido usado 
em diversos trabalhos, tais como : Boston e Britt (1978), 
Prokopakis e Seider (1983), Ohanomah e Thompson (1984), Sampath 
e Lelpzlger (1985), Schuil e Bool (1985), Gautam e Wareck (1986), 
Wu e Bishnoi (1986), Kingsley e Lucia (1988) e Andrade (1991). 
Outro modelo bastante freqüente na literatura é a equação 
NRTL (Reid et all, 1987), que foi utilizada por: Block e Hegner 
(1976), Newsham e Vahdat (1977a,b), Mauri (1980), Castillo e 
Grossmann (1981), Ferraris e Morbidelli (1981), Soares et all 
(1982), Schuil e Bool (1985) e Pucci et all (1986). 
Cha e Prausnitz (1985) apresentaram um fator de correção 
para os cálculos de ELLV envolvendo g• (energia de Gibbs molar em 
excesso) ; foram estudados dezenove sistemas ternários, sendo 
utilizadas as equações UNIQUAC e NRTL. Sua intenção foi melhorar 
os cálculos de equilíbrio liquido-liquido ternários e, 
conseqüentemente, os resultados obtidos para cálculos de 
equilíbrio liquido-liquido-vapor. 
Alguns outros modelos citados na literatura porém pouco 
usados são : equação de Black e equação de Margules de 4• ordem 
(Newsham e Vahdat, 1977a,b) e equação Van Laar modificada (Ross 
e Seider, 1980); um dos primeiros trabalhos publicados na área de 
equilíbrio liquido-liquido-vapor foi o de Henley e Rosen (1969); 
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em seus cálculos foi utilizada a equação de Wohl. 
Fredenslund et all (1986} utilizaram os métodos UNIFAC e 
UNIFAC modificado para realizar predições de equilibrios liquido-
liquido-vapor. 
Holldorff e Knapp (1988) fizeram vários experimentos 
envolvendo ELLV e determinaram parâmetros termodinâmicos para as 
equações de Margules, Van Laar, NRTL, UNIQUAC e UNIQUAC 
modificado. Também ressaltaram que, para os sistemas estudados, 
o método UNIFAC não produzia bons resultados, razão pela qual 
desenvolveram e apresentaram novos parâmetros UNI FAC para a 
interação águajéter (alifático); ressaltaram que é necessário 
haver parâmetros UNIFAC diferentes para éteres alifáticos e 
éteres ciclicos. 
Cairns e Furzer (1990a) testaram principalmente os métodos 
de contribuição de grupos UNIFAC, UNIFAC-VLE, UNIFAC-LLE, UNIFAC 
modificado, ASOG e ASOG modificado; analisaram o desempenho de 
cada método na simulação das colunas de destilação; concluíram 
que os métodos que apresentaram melhor desempenho foram UNIFAC-
VLE, UNIFAC modificado e ASOG. Ainda segundo Cairns e Furzer, 
entretanto, há necessidade de um modelo preditivo mais preciso 
para ELLV, que possa ser usado na modelagem de destilação 
trifásica. 
cairns e Furzer (1990b} usaram o sistema 1-propanoljágua/1-
butanol para testar os modelos citados anteriormente e mais os 
modelos NRTL e UNIQUAC; dos resultados obtidos puderam concluir 
que, primeiro, o modelo escolhido afeta grandemente os resultados 
obtidos e, segundo, que os modelos termodinâmicos testados 
fornecem boas estimativas da composição da fase vapor e dos 
pontos de bolha, porém a sua predição da extensão da região 
trifásica é muito pobre. Os autores simularam torres de 
destilação azeotrópica trifásica. 
connemann et all (1990} comentaram que as equações 
comumente usadas para representar simultaneamente ELL e ELV de 
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sistemas são pouco flexíveis e, conseqüentemente, fornecem 
resultados pobres. Para corrigir essa deficiência, os autores 
modificaram a equação NRTL de duas maneiras: a primeira (modelo 
I), através da substituição do parâmetro de interação original 
por um parâmetro modificado, e a segunda modificação (modelo II) 
consistia em introduzir um fator de correção, analogamente à 
alteração feita por Cha e Prausnitz (1985) nas equações UNIQUAC 
e NRTL. Os autores compararam os dois modelos separadamente e 
concluíram que ambos representaram melhor os dados experimentais 
que a equação NRTL original, sendo que o modelo I é melhor que o 
modelo II. 
Pham e Doherty (1990a) usaram o modelo de Margules com dois 
parâmetros, o modelo de solução regular e a equação NRTL. 
Observaram que todos os modelos realizaram predições ruins do 
ELLV, e que os resultados variaram muito de um modelo para outro. 
Apesar das predições ruins, Pham e Doherty concluíram que a 
descrição era qualitativamente aceitável, o que possibilitaria se 
efetuarem análises em cima dos diagramas gerados. 
II.3 EQUILÍBRIO LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR E EQUAÇÕES DE ESTADO 
Os modelos de equação de estado não têm sido muito 
utilizados, porém Robinson e Peng (1980) fizeram uma revisão de 
trabalhos que empregavam essas equações; as equações utilizadas 
eram Redlich-Kwong, Redlich-Kwong modificada por Wilson e Peng-
Robinson. Os autores concluíram que as equações de estado 
existentes são adequadas para a predição do comportamento 
multifásico em sistemas sem reação química, mesmo em situações 
que incluam água como um componente significativo (embora nestes 
casos deva-se tomar cuidado com as regras de mistura dos 
parâmetros binários de interação). 
No trabalho de Cha e Prausnitz (1985) as propriedades da 
fase vapor foram descritas pela equação de estado virial 
(truncada após o segundo termo) ou por uma teoria "química" de 
imperfeições do vapor, quando havia formação de dímeros na fase 
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vapor. 
Fredenslund et all (1986) utilizaram, além dos métodos 
UNIFAC e UNIFAC modificado, uma equação de estado denominada 
"equação de estado de contribuição de grupos" (GC-EOS) em seus 
cálculos. 
Luks (1986) comentou que as equações de estado cúbicas são 
capazes de manifestar a maior parte dos equilibrios de fases 
fluidas observados em misturas binárias apelares ou ligeiramente 
polares e não-eletrólitos. 
Panagiotopoulos e Reid (1986) utilizaram a equação cúbica 
de estado de Peng-Robinson; empregaram uma regra de mistura 
diferente da usual para os parâmetros de interação, e efetuaram 
seus cálculos para pressões elevadas. 
Michelsen (1986) usou, em seus cálculos, duas equações de 
estado para calcular todas as propriedades termodinâmicas: Peng-
Robinson e Soave-Redlich-Kwong. 
Gautam e Wareck (1986) estudaram um sistema trifásico com 
ácido, e utilizaram a equação virial de Hayden-O'Connell para a 
fase vapor. 
Gautam e Wareck (1986), Pucci et all (1986), Wu e Bishnoi 
(1986), Kingsley e Lucia (1988) e Holldorff e Knapp (1988) também 
utilizaram a equação virial em seus cálculos. 
Segundo Benmekki e Mansoori ( 1988), as equações de estado 
não costumam predizer com confiabilidade o comportamento de fases 
de sistemas polares; elas também falham ao descrever sistemas que 
exibem mais de duas fases em equilibrio. A alternativa proposta 
pelos autores para solucionar este problema foi utilizar regras 
de mistura da mecânica estatistica e introduzir os efeitos de 
"três corpos não semelhantes". Foi usada a equação de Peng-
Robinson nesse trabalho, comparando-se os resultados obtidos com 
as regras de mistura originais de Peng-Robinson e as regras de 
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mistura da mecânica estatística. 
Bishnoi et all (1989) utilizaram a equação de estado de 
Trebble e Bishnoi. 
Trebble (1989) usou a equação de estado soave-Redlich-Kwong 
com parâmetros de interação nulos. 
Ritter et all (1990) usaram a equação de estado Peng-
Robinson para um sistema em equilíbrio liquido-liquido-gás. 
Heidemann e Kokal (1990) propuseram utilizar uma equação de 
estado cujas regras de mistura incorporavam modelos de energia 
livre em excesso; para os sistemas trifásicos estudados, eles 
combinaram a equação Van der waals com parâmetros NRTL. Seu 
principal objetivo foi permitir o uso direto de correlações de 
energia livre em excesso, para dados a baixa pressão, em uma 
equação de estado. 
Englezos et all (1990) usaram uma equação de estado cúbica 
proposta por Trebble e Bishnoi. 
Huang ( 1991) usou a equação de estado desenvolvida por 
Patél e Teja para estudar vários sistemas em ELV ou ELL e um 
sistema em ELLV. Huang justificou o uso de uma equação de estado 
pelo fato de ser aplicável tanto a baixas pressões como a altas 
pressões, enquanto que os modelos de coeficientes de atividade só 
podem ser aplicados a pressões baixas e moderadas; também foi 
concluido que a equação de estado apresenta o mesmo desempenho 
que os modelos de coeficientes de atividade. Huang usou, contudo, 
as equações UNIQUAC e NRTL para calcular a entalpia livre em 
excesso da equação de estado, de forma que seus resultados 
estavam associados a esses modelos. 
O simulador comercial PROII (SIMSCI, 1992) apresenta vários 
modelos para o cálculo do equilíbrio de fases; para cálculos de 
ELLV ele dispõe de modelos e equações conforme mostra a tabela 
II.1 (mais detalhes de cada equação são encontrados no 
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Apêndice A) • 
Tabela II.l - Modelos e equações disponíveis no PROII 
Sigla Método ou modelo (descrição) 
SRKKD Soave-Redlich-Kwong (Kabadi-Danner) 
SRKH Soave-Redlich-Kwong (Huron-Vidal) 
SRKP Soave-Redlich-Kwong (Panagiotopoulos e Reid) 
SRKM Soave-Redlich-Kwong (SIMSCI) 
PRH Peng-Robinson (Huron-Vidal) 
PRP Peng-Robinson (Panagiotopoulos e Reid) 
PRM Peng-Robinson (SIMSCI) 




UNI FAC UNI FAC 
UFTl UNIFAC - Lyngby 
UFT2 UNIFAC - Dortmund 
UFT3 UNI FAC dependente da temperatura 
UNFV UNIFAC - opção volume livre 
VANLAAR equação Van Laar 
MARGULES equação Margules 
REGULAR teoria de solução regular 
FLORY Flory-Huggins 
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II. 4 PARÂMETROS 
os parâmetros utilizados nos modelos termodinâmicos são 
muito importantes na obtenção de bons resultados; Block e Hegner 
(1976) utilizaram a equação NRTL e selecionaram o melhor grupo de 
parâmetros ajustando dados de equilibrio de sistemas binários. 
Ainda comentaram que é freqüentemente necessário ajustar os 
parâmetros a partir de dados de equilibrio trifásico de misturas 
binárias ou de dados de equilibrio liquido-liquido para um 
sistema ternário. 
Já Newsham e Vahdat ( 1977a,b) tentaram demonstrar que 
cálculos confiáveis de equilibrio liquido-liquido-vapor poderiam 
ser feitos exclusivamente a partir de parâmetros oriundos do 
equilibrio liquido-liquido, que por sua vez é muito mais fácil de 
medir do que o equilibrio liquido-vapor. 
Sampath e Lelpzlger (1985) usaram parâmetros UNIQUAC 
ajustados a partir de dados de equilibrio liquido-liquido. Para 
a fase vapor usaram uma equação de estado e mostraram que é muito 
importante utilizar-se um parâmetro de interação binário, 
principalmente para pressões elevadas. Comentaram que, ao se 
utilizar equações de estado para descrever equilibrios 
trifásicos, é necessário usar parâmetros de interação dependentes 
da temperatura. 
Robinson e Peng (1980), em sua análise sobre a utilização 
de equações de estado para cálculos de ELLV, citaram vários 
trabalhos em que os parâmetros de interação eram dependentes da 
temperatura. 
Dados de ELL têm sido usados no ajuste de parâmetros, como 
fizeram Mauri (1980), Ross e Seider (1980), Soares et al. (1982) 
e Prokopakis e Seider (1983). Foi ressaltado ainda, por 
Prokopakis e Seider (1983), que, se fossem utilizados dados de 
equilibrio liquido-vapor de misturas ternárias ou dados de 
equilibrio liquido-liquido-vapor, os resultados obtidos com o 
ajuste seriam melhores. 
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Schuil e Bool (1985) apresentaram os parâmetros utilizados 
ou indicaram as fontes de dados mas nada comentaram sobre a 
influência dos parâmetros nos cálculos. 
cha e Prausnitz (1985) comentaram bastante a influência dos 
parâmetros nos cálculos de equilibrio; segundo os autores, quando 
se utilizam dados de equilibrio liquido-vapor de sistemas 
binários para predizer o equilibrio envolvendo três componentes, 
as incertezas nos parâmetros binários afetam a predição; tais 
incertezas afetam pouco os cálculos de ELV de sistemas ternários, 
mas têm grande efeito sobre o ELL de misturas ternárias (para 
sistemas com dois pares completamente misciveis e um par 
parcialmente miscivel). Comentaram ainda que para se corrigir 
esse problema seria necessário ajustar os parâmetros binários à 
luz dos dados de ELL ternários; na representação simultânea do 
ELV e do ELL haveria, contudo, a introdução de erros nos cálculos 
de ELV. Para evitar esse problema, Cha e Prausnitz apresentaram 
um fator de correção empirico determinado a partir de dados de 
ELL e que não afetaria os cálculos de ELV. A temperatura dos 
dados binários deve ainda ser próxima da temperatura para o 
sistema ternário; o fator de correção apresentado não dispensa, 
contudo, a necessidade de se usar bons parâmetros, que forneçam 
pelo menos uma aproximação inicial grosseira. 
Gautam e Wareck (1986) não fizeram comentários a respeito 
da influência dos parâmetros utilizados nos cálculos de 
equilibrio; apenas citaram as fontes de onde extrairam os 
parâmetros UNIQUAC que utilizaram. 
wu e Bishnoi (1986) comentaram pouco a respeito dos 
parâmetros usados; apenas citaram as fontes de tais parâmetros e 
disseram que os coeficientes de atividade dados pelo modelo 
UNIQUAC são independentes da pressão e são funções muito fracas 
da temperatura; também disseram que a maioria dos casos de ELLV 
vistos se situavam numa faixa estreita de temperatura. 
Panagiotopoulos e Reid (1986) utilizaram parâmetros 
encontrados na literatura, exceto para o par n-butanoljCO,, cujos 
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dados foram medidos e apresentados pelos próprios autores. 
connemann et all (1990) desenvolveram e apresentaram 
parâmetros ajustados à temperatura de 333,1 K, para a equação 
NRTL modificada por eles. Para obter esses parâmetros foram 
utilizados dados de ELL e dados de ELV para o sistema ternário 
estudado, desenvolvidos no laboratório dos autores. 
Englezos et all (1990) desenvolveram um programa para 
redução de dados e estimação de parâmetros; analisaram a 
influência da correlação de dados de ELLV e ELV simultaneamente, 
concluindo que, sempre que houver dados de ELLV disponíveis, 
estes devem ser usados para estimar os parâmetros e assim 
melhorar as predições que seriam feitas com base nos resultados 
obtidos. Sua análise, contudo, restringiu-se a um sistema 
binário. 
Pham e Doherty (1990a) atribuíram aos parâmetros grande 
parte da "culpa" pela descrição ruim que os modelos fizeram do 
ELLV de diversos sistemas; para a equação NRTL, por exemplo, 
foram usados parâmetros de ELV binário e ELL binário e também 
parâmetros de ELL ternário. Quando o primeiro grupo de parâmetros 
foi usado, as linhas de amarração e o "envelope de pontos de 
ebulição do liquido heterogêneo" calculados discordavam bastante 
dos dados experimentais, mas foi determinado o azeótropo ternário 
(esse envelope se assemelha a uma curva binodal, mas não é a 
curva binodal pois as linhas de amarração foram determinadas a 
temperaturas diferentes); já quando foram usados apenas os 
parâmetros de ELL ternário, o "envelope" e as linhas de amarração 
calculados reproduziram bem os dados experimentais, mas não foi 
detectada a existência do azeótropo ternário. Esse mau desempenho 
dos parâmetros foi atribuído ao fato de que a maioria dos 
existentes na literatura vem de dados de ELV binário e ternário, 
ELL ternário e ELLV binário, e tal desempenho seria melhorado se 
fossem obtidos parâmetros de ELLV ternário. 
Huang ( 1991) propôs que tal vez os parâmetros de área e 
volume do modelo UNIQUAC sejam imprecisos, uma vez que, para 
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muitos sistemas, a equação de estado de Patél e Teja (PT) mais o 
modelo UNIQUAC não representavam tão bem os dados de ELL como de 
ELV. Para reforçar tal hipótese, afirmou que, se todos os 
parâmetros de interação fossem igualados a zero, a equação PT + 
UNIQUAC não seria capaz de predizer com precisão o ELV de 
sistemas binários hidrocarboneto-hidrocarboneto, enquanto que a 
equação de estado PT isolada e a equação PT + NRTL conseguiriam 
fazê-lo. 
Andrade (1991) comentou, a respeito da equação UNIQUAC, que 
"os parâmetros binários de interação são obtidos ou a partir de 
dados de ELV ou a partir de dados de ELL, sendo praticamente 
inexistente informações sobre os parâmetros oriundos de dados do 
sistema trifásico". Andrade desenvolveu um programa chamado 
FLASHTRI para realizar cálculos de equilibrio trifásico e 
comparou os resultados obtidos com seu programa e os de Henley e 
Rosen (1969); para compará-los, usou os mesmos modelos e 
parâmetros de Henley e Rosen. Andrade testou sistemáticas de 
utilização de parâmetros binários do modelo UNIQUAC, obtidos a 
partir de dados de ELL e de ELV, em cálculos de ELLV; sua 
avaliação envolveu parâmetros obtidos a partir de sistemas 
binários, ternários ou de uma combinação dos dois. 
II.5 SIMPLIFICAÇÕES 
A maioria dos trabalhos tem considerado a fase vapor como 
sendo ideal, e portanto com coeficientes de fugacidade na fase 
vapor iguais a 1 (um). 
Já no trabalho de Sampath e Lelpzlger (1985) foi feita a 
simplificação que consiste em considerar a atividade da água na 
fase liquida aquosa igual a 1 (um). Os autores justificaram tal 
simplificação baseados na grande redução do tempo gasto para os 
cálculos, enquanto que a qualidade dos resultados não seria 
prejudicada; tal simplificação seria, no entanto, válida apenas 
para sistemas água-hidrocarboneto. 
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Schuil e Bool (1985) apresentaram problemas de cálculo para 
tambores "flash" e colunas de destilação; em um dos casos 
(sistema propanoljáguajbutanol) consideraram a fase vapor como 
sendo ideal; já para o sistema águajácido fórmicojácido acéticoj 
tolueno foram calculados os coeficientes de fugacidade da fase 
vapor pela teoria "quimica" de não-idealidade da fase vapor para 
substâncias fortemente interagentes. 
II.6 DIAGRAMAS USADOS NA REPRESENTAçAO DO EQUILÍBRIO LÍQUIDO-
LÍQUIDO-VAPOR 
Block e Hegner (1976) utilizaram diagramas triangulares 
para os sistemas: álcool butilicojáguajacetato de butila e álcool 
butilicojáguajálcool propilico, todos à pressão de 1,013 bar. Nos 
diagramas apareciam as composições dos estágios, as linhas de 
amarração liquido-vapor, as linhas de amarração liquido-liquido 
e a curva binodal. Os autores procuraram mostrar quais estágios 
da coluna eram bifásicos e quais eram trifásicos, além de 
apresentar a composição das correntes de produto das colunas. 
Newsham e Vahdat ( 1977a,b) apresentaram diagramas 
retangulares para as misturas: metanol(1)jn-butanol(2)/água(3) a 
744,8 mmHg, etanol(1)/n-butanol(2)jágua(3) a 766,8 mmHg e n-
propanol(1)/n-butanol(2)/água(3) a 748,3 mmHg. Os diagramas 
apresentavam as composições dos componentes 1 (um) e 2 (dois) nas 
fases liquidas e na fase vapor. 
Gautam e Seider (1979a) apresentaram um diagrama de 
equilíbrio liquido-liquido-vapor para o sistema glicoljálcool 
laurilicojni trometano a 295, 2 K e 1, 013 bar, que continha os 
contornos onde a energia livre de Gibbs de mistura era constante; 
usaram esse diagrama para mostrar a região de três fases liquidas 
em equilíbrio, onde a energia de Gibbs é minima; ressaltaram que 
os pares glicoljnitrometano, álcool laurilicojnitrometano e 
glicoljálcool laurilico também apresentam miscibilidade parcial. 
Foi também apresentado um diagrama tridimensional com a 
superfície hipotética da energia livre de Gibbs em função do 
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número de moles do componente 1 (um) nas fases L1 e L2, numa 
tentativa de mostrar porque, quando se assume um número muito 
pequeno de fases em equilibrio, a procura pelo minimo da energia 
livre de Gibbs é limitada por uma fronteira dentro do espaço de 
procura possivel. 
Robinson e Peng (1980) apresentaram diagramas de: pressão 
versus fração molar de água (na fase vapor e na fase liquida 
orgânica) para o sistema metanojn-butanojágua, de fração molar de 
hidrocarbonetos (na fase liquida rica em água) versus pressão 
para o mesmo sistema, de fração molar de C02 versus pressão para 
o sistema C02 jágua, de fração molar de H2 S versus pressão para o 
sistema H2Sjágua e de temperatura versus pressão para o sistema 
metano/dióxido de carbono/sulfeto de hidrogênio. 
Mauri ( 1980) apresentou vários diagramas: diagramas T 
versus xy e x versus y para o sistema 1-butanoljágua, gráficos de 
composição versus temperatura e de x versus y para o sistema 
águajálcool terc-butilico, uma figura com as superficies de ponto 
de orvalho e de ponto de bolha para a mistura acrilonitrila/ 
acetonitrilajágua e um diagrama ternário no ponto de ebulição sob 
760 mmHg para o sistema águajbenzenojetanol. Também foi 
apresentado um diagrama qualitativo de composição versus 
temperatura para uma mistura binária qualquer com equilibrio 
liquido-liquido-vapor. 
Ross e Seider (1980) apresentaram diagramas de fração molar 
liquida média versus pratos da coluna para os sistemas água/ 
propanoljbutanol e etanoljáguajn-butanol. Mostraram também o 
efeito que a presença de correntes laterais tem sobre a 
concentração dos componentes ao longo da coluna. 
Soares et all (1982) utilizaram diagramas triangulares de 
composição para o sistema etanoljacetato de etilajágua e 
diagramas triangulares de fase para o sistema metanoljacetato de 
etilajágua; apresentaram também um gráfico com a influência da 
temperatura do flash sobre a quantidade de vapor e gráficos de 
energia livre de Gibbs versus composição para os sistemas 
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binários: acetato de etilajágua, metanoljacetato de etila e 
metanoljágua. 
Prokopakis e Sei der (1983) apresentaram diagramas 
triangulares com: compos~çao do vapor "overhead" em equilibrio 
com o liquido que sai do prato de topo da coluna, perfis de 
fração molar de liquido e vapor para o prato n• 41 ao longo das 
iterações, a curva binodal obtida usando-se apenas parâmetros de 
equilibrio liquido-vapor e a curva binodal experimental. Também 
apresentaram gráficos com os perfis de temperatura e composição 
molar ao longo da coluna. 
Fredenslund et all (1986) procuraram apresentar diagramas 
xy com ELLV, uma vez que estudaram sistemas binários trifásicos. 
Zeck e Knapp (1986a) usaram o diagrama xy tradicional para 
representar o ELLV para o sistema etanojmetanol. Para o sistema 
ternário N2 /C2H6 /CH30H utilizaram um diagrama triangular com a 
composição das fases liquidas e da vapor; a diferença entre sua 
representação e a geralmente apresentada na coleção DECHEMA 
(Gmehling et all, 1978) é que, em seu trabalho, Zeck e Knapp 
apresentaram um diagrama triangular com as composições de ELLV 
que delimitavam a região trifásica do sistema N2 /C2 H6 /CH30H, 
enquanto que a coleção DECHEMA apresenta apenas as composições de 
sistemas em ELV ou em ELL. Também plotaram um gráfico 
tridimensional, na forma de um prisma, com as variáveis Pxy. 
Luks (1986) utilizou principalmente diagramas de pressão de 
vapor versus temperatura para descrever o comportamento 
multifásico em misturas. 
Radosz (1986) usou diagramas triangulares para representar 
o ELL de misturas ternárias e diagramas na forma de prismas para 
sistemas ternários em que há o ELLV. o prisma tem escalas de 
· pressão ou temperatura e de composição, sendo que cada seção 
transversal do mesmo representa um diagrama triangular isobárico 
ou isotérmico, enquanto que os lados do prisma são diagramas 
binários Px ou Tx. o autor também mostrou um diagrama triangular 
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qualitativo, onde aparecem as zonas de equilibrio de fases (de 
uma até três fases). 
Panagiotopoulos e Reid ( 1986) usaram diagramas triangulares 
para representar o ELLV; apresentaram vários diagramas a pressões 
variando de 2 MPa a 15 MPa e analisaram a influência da pressão 
sobre a extensão da região trifásica. Também usaram esses 
diagramas para um caso de equilibrio entre quatro fases: LLLG; 
procuraram mostrar graficamente que essa região é o resultado da 
evolução de duas regiões trifásicas para uma de quatro fases, que 
por sua vez evoluiria novamente para duas regiões trifásicas 
diferentes. Além de estudarem esse comportamento apresentado pelo 
sistema águajn-butanol/C02, citaram que o único outro sistema 
conhecido que apresenta tal comportamento é o sistema 
isopropanoljágua;co2. 
Michelsen (1986) apresentou diagramas de pressão versus 
temperatura onde delineou a fronteira entre as fases do sistema; 
também foram indicados os pontos criticos nesses diagramas; 
Michelsen ainda indicou o ponto tricritico, isto é, o ponto onde 
todas as fases em equilibrio são mutuamente criticas. 
Benmekki e Mansoori (1988) utilizaram diagramas de pressão 
versus temperatura para os sistemas binários (inclusive os 
trifásicos) e diagramas triangulares, de composição, para os 
sistemas ternários. 
Holldorff e Knapp (1988) utilizaram principalmente 
diagramas Px, porém seus sistemas eram consti tuidos de dois 
componentes. 
Bishnoi et all (1989) usaram diagramas de pressão versus 
fração de fase (não é a fração molar dos componentes). 
Trebble (1989) estudou nove sistemas ternários trifásicos, 
porém não apresentou diagramas representando esses sistemas; seu 
trabalho concentrou-se em desenvolver técnicas para gerar valores 
de K (razão da fração molar no vapor pela fração molar no liquido 
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- y<fx1 ), e apenas os valores obtidos foram apresentados em um 
gráfico de pressão versus valores de K. 
Cairns e Furzer (1990a,b) utilizaram principalmente 
diagramas de número 
temperatura, mas 
triangulares para 
de pratos na coluna versus fração molar ou 
também apresentaram alguns diagramas 
representar os sistemas multicomponentes 
estudados e algumas superfícies tridimensionais coma temperatura 
de ponto de bolha para sistemas ternários. 
Ritter et all (1990) também procuraram representar um 
sistema trifásico ternário através de um prisma, com as 
composições dos componentes e a pressão do sistema. 
Connemann et all (1990) utilizaram basicamente diagramas 
triangulares para representar o equilíbrio de fases em um sistema 
ternário; um dos diagramas apresentava pontos de ELL e apenas 
para o azeótropo heterogêneo foi plotado o ponto da fase vapor; 
o outro diagrama foi usado para mostrar quantos pontos de pressão 
total foram determinados dentro e fora da região heterogênea. 
Pham e Doherty (1990a) usaram diagramas de fase para 
sistemas ternários em ELLV; representaram vários pontos em 
equilíbrio, as linhas de amarração e a linha de vapor (que liga 
os pontos da fase vapor em equilíbrio com os pontos das fases 
liquidas) ; as linhas de amarração impressas formam o "envelope de 
pontos de ebulição do liquido heterogêneo"; Pham e Doherty 
apresentaram também um diagrama tridimensional, na forma de um 
prisma, onde esse "envelope" é o perimetro da "superfície de 
pontos de ebulição do liquido heterogêneo" e procuraram 
relacionar o comportamento da linha de vapor e dessa superfície 
com a formação de azeótropos heterogêneos. Além disso, usaram 
diagramas de fase 
pontos calculados 
para plotar pontos experimentais de ELLV e 
em seu trabalho, compararam a forma do 
"envelope de pontos de ebulição do liquido heterogêneo" formado 
pelo pontos experimentais e pelos calculados e as linhas de 
amarração experimentais e calculadas. 
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Huang (1991) usou diagramas de pressão versus temperatura 
para representar o ELLV, e apresentou a composição do sistema 
ternário apenas em tabelas. 
Andrade (1991) apresentou diagramas de fase para o sistema 
águajacetato de butilajbutanol à temperatura de 90,6"c e 760 mmHg 
de pressão, onde mostrou as regiões envolvendo cada tipo de 
equilíbrio: ELL, ELV, ELLV e somente fase liquida. 
II.7 SISTEMAS COM EQUILÍBRIO LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR 
os sistemas trifásicos (ELLV) mais freqüentemente 
encontrados na literatura são compostos de três componentes, 
embora haja exemplos binários e quaternários. Além disso, a 
grande maioria é estudada à pressão de 1 atm ou próxima desse 
valor. Exceções: Dluzniewski et all (1973) e Gautam e Seider 
(1979a) ~ 40 atm; Zeck e Knapp (1986a), que estudaram um sistema 
à pressão de 25 bar. 
A Tabela II. 2 relaciona os sistemas já estudados e a 
referência em que aparecem: 
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Tabela II.2 - Sistemas trifásicos apresentados pela literatura 
etanoljbenzenojágua Henley e Rosen {1969) 








Newsham e Vahdat {1977a) 
n-propanoljáguajn-butanol 
propanoljbutanoljágua Swartz (1977) 






sistemas binários contendo Robinson e Peng (1980) 
nitrogênio, amônia, dióxido de 
carbono, sulfeto de hidrogênio 
e água 
metanojsulfeto de hidrogênio; 
dióxido de carbono 
1-butanoljágua 
água/álcool terc-butilico 
Mauri (1980) • 
águajbenzenojetanol 
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Continuação da tabela II.2 
propanoljáguajbutanol 
etanoljáguajn-butanol Ross e Seider (1980) 
benzenojacetonitrilajágua Castillo e Grossmann (1981) 
propanoljbutanoljágua Ferraris e Morbidelli (1981) 
etanoljacetato de etilajágua 
metanoljacetato de etilajágua Soares et all (1982) 
















Cha e Prausnitz (1985) 
acetonitrilajciclohexanojtolueno 
n-hexanojsulfolanojbenzeno 
água/acetato de etilajmetanol 
água f acetato de etilajetanol 
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acetato de isopropilajácido Gautam e Wareck (1986) 
acéticojágua 
etanojmetanol 
nitrogêniojetanojmetanol Zeck e Knapp (1986a) 
eteno (etileno)jmetanol 
nitrogêniojetilenojmetanol Zeck e Knapp (1986b) 
CO, + óleo cru 
gás rico (metano+etano+propano) + 
óleo cru 
N, + etano Luks (1986) 
N, + pro pano 
metano + n-hexano 
metano + n-heptano 
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Continuação da tabela II.2 
C02 + n-tridecano 
co2 + n-alkylbenzenos 
etano + n-octadecano 
etano + n-docosano 
etano + n-tetracosano 
etano + n-octacosano 
etano + n-nonadecano + n-eicosano 
C02 + n-decano + n-eicosano 
Luks (1986) 
metano + etano + n-octano 
co2 + n-nonadecano + N2 
co2 + n-nonadecano + propano 
N2 + metano + etano 
metanol + etano 
metanol + etileno 
metanol + etano + nitrogênio 
metanol + etileno + N2 






2,2,4-trimetil-pentano/ Wu e Bishnoi (1986) 
furfuraljbenzeno 
acetonitrila/n-heptanojbenzeno 
Capítulo 11 - Equilíbrio Multifásico 27 
Continuação da tabela II.2 
benzenojáguajetanol 
Wu e Bishnoi (1986) águajfurfural 
2-propanoljágua;co2 
2-butanoljágua;n-butano Radosz (1986) 
águajmetil-etil-cetona 
águajmetil-isobutil-cetona 
águajn-amil-álcool Fredenslund et all (1986) 
águajisoamil álcool 
C02/n-butanoljágua Panagiotopoulos e Reid (1986) 
CH.-C02-H2S 
metanojetanojn-octano Michelsen (1986) 
etanojn-octanojágua Nelson (1987) 
n-hexano/1-propanoljágua 
ciclohexano/1-propanoljágua 
n-hexanojetanoljágua Davies et all (1987) 
metil-etil-cetonajmetanoljágua 
benzenojacetonitrilajágua Lantagne et all (1988) 
etanoljbenzenojágua Kingsley e Lucia (1988) 
etanojmetanol 
nitrogênio supercriticojetano; Benmekki e Mansoori (1988) 
metano! 
éter dimetilicojágua 
cloreto de metilajágua Holldorff e Knapp (1988) 
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Continuação da tabela II.2 
etanoljáguajalquilato (mistura de cairns e Furzer (1989) 
vários hidrocarbonetos) 







C02 jisopropanoljágua Trebble (1989) 
CO,/ ácido acéticojágua 
C02 jácido propiônicojágua 
CO,jácido butiricojágua 
etanoljágua/2,2,4-trimetil-pentano 





1-butanoljáguajacetato de butila 
acrilonitrilajacetonitrilajágua 




sulfeto de hidrogênio 
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Continuação da tabela II.2 
águajacetonajfurfural cairns e Furzer (1990b) 
trans-decalinajn-decanojdióxido de Ritter et all (1990) 
carbono 
águaj2-butanona 
Heidemann e Kokal (1990) 
metano1jhexano 
etanol/águajciclohexano Connemann et all (1990) 
sulfeto de hidrogênio/água Englezos et all (1990) 
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águajacetonajfenol Pham e Doherty (1990a) 
etanoljbenzenojtetracloreto de 
carbono 
águajacetonajclorofórmio Pham e Doherty (1990b) 
etanol/águajbenzeno 





álcool alilicojáguajtetracloreto de 
carbono 
ácido acéticojáguajdicloro etileno 
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continuação da tabela II.2 
etanoljáguajpentano 
propanoljáguajbutanol 
ácido acéticojáguajacetato de etila 
ácido acéticojáguajacetato de 
propila Pham e Doherty (1990c) 




sulfeto de hidrogênio/dióxido de Huang (1991) 
carbono/metano 
águajbenzeno;etanol 
águajacetato de butilajbutanol Andrade (1991) 
Pucci et all (1986) citaram vários exemplos de sistemas com 
equilibrio liquido-liquido-vapor; em seu trabalho estudaram uma 
mistura denominada cerveja butilica, composta de água, acetona, 
etano! e butano!. 
Falaram também em um azeótropo binário heterogêneo, mas não 
esclareceram quais os componentes deste azeótropo; deram a 
impressão de ser águajbutanol. 
II.8 APLICAÇÕES DO EQUILÍBRIO LÍQUIDO-LÍQUIDO-VAPOR 
Ross e Seider (1980) citaram a fermentação de grãos para 
produzir etano! e a produção de fluorocarbonos; na fermentação de 
grãos para produzir etano! é formada uma mistura de álcoois de 
pesos moleculares superiores ao do etano!, conhecida como óleo 
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fúsel; o óleo fúsel é parcialmente miscivel com água, ocorrendo 
então separação de fases liquidas durante a destilação. Na 
produção de fluorocarbonos, tetracloreto de carbono reage com 
fluoreto de hidrogênio (HF) para produzir CF,cl, e CFCl,; quando 
a mistura é destilada e o HCl removido, há formação de duas fases 
liquidas entre HF não reagido e CF,Cl,. 
Luks ( 1986) citou alguns processos em que pode haver 
ocorrência de ELLV, como quando se pressuriza misturas de "gás 
rico" (metano+etano+propano) com óleo cru em um meio poroso; 
outro exemplo citado refere-se à separação/refinamento de gases 
sintéticos e naturais, como no caso da recuperação de gás natural 
por destilação a baixas temperaturas (especialmente de misturas 
gasosas ricas em N,). Esse comportamento multifásico também foi 
observado em misturas de gás natural composto unicamente por 
hidrocarbonetos; também pode ocorrer no processamento de gases 
contendo CO (monóxido de carbono), como é o caso da gaseificação 
do carvão, bem como nos processos de absorção a altas pressões 
para retirada de componentes, desejáveis ou indesejáveis, de 
misturas de gás sintético ou natural. E na extração supercritica 
de compostos orgânicos de soluções aquosas também pode aparecer 
uma segunda fase liquida. 
Panagiotopoulos e Reid (1986) citaram que sistemas 
ternários incluindo água, um composto orgânico polar e um fluido 
supercritico apresentam regiões de coexistência multifásica, e 
tais sistemas podem ser usados na extração supercritica de 
compostos orgânicos de soluções aquosas. 
Michelsen (1986) citou os processos de recuperação de óleo 
"enriquecido" e a injeção de dióxido de carbono em reservatórios 
a baixas temperaturas como casos em que o equilíbrio multifásico 
a altas pressões tem grande interesse. 
Pucci et all (1986) citaram exemplos de aplicação do ELLV: 
desidratação de etanol com benzeno, desidratação de ácido acético 
com acetato de butila, destilação de cerveja etilica; estudaram 
a retificação de cerveja butilica concentrada, que pertence ao 
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campo da biotecnologia. 
Cairns e Furzer (1989) estudaram a desidratação de etanol 
usando uma mistura industrial de hidrocarbonetos (alquilato) como 
"entrainer". 
II.9 DESTILAÇÃO AZEOTRÓPICA 
Uma mistura pode formar um azeótropo se os pontos de 
ebulição dos componentes forem suficientemente próximos; uma 
mistura de componentes com temperaturas de ebulição muito 
próximas pode formar um azeótropo mesmo quando ocorrerem desvios 
pequenos em relação à solução liquida ideal; por outro lado, se 
os componentes puros têm pontos de ebulição muito afastados, a 
mistura pode não exibir um azeótropo mesmo quando formar uma 
mistura liquida fortemente não-ideal. 
Um azeótropo é homogêneo se somente uma fase liquida 
estiver presente; o azeótropo pode ser um azeótropo de máximo 
ponto de ebulição (se a sua temperatura de ebulição for maior que 
as dos componentes puros) ou um azeótropo de minimo ponto de 
ebulição (se a sua temperatura de ebulição for menor que as dos 
componentes puros). Se a mistura apresentar separação de fases e 
tiver um azeótropo, este pode ser heterogêneo, ou seja, 
apresentar duas fases liquidas em equilíbrio com uma fase vapor, 
ou pode ser homogêneo (neste caso o azeótropo é formado fora da 
região trifásica apresentada pelo sistema). Azeótropos 
heterogêneos são sempre de minimo ponto de ebulicao. Todos esses 
tipos de azeótropo são importantes, pois: 
(1) azeótropos podem tornar uma dada separação impossível 
por destilação simples em uma determinada faixa de 
pressão ou, 
(2) azeótropos podem ser utilizados para separar misturas 
não comumente separáveis por destilação simples ou para 
aumentar a recuperação de alguns componentes de certas 
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misturas. 
Além dos azeótropos de máximo e de minimo, há também o 
azeótropo "sela" (formado por, no minimo, três componentes) , que 
não apresenta temperatura de ebulição maior nem menor que as dos 
componentes puros. Um exemplo desses azeótropos é formado pelo 
sistema acetonajclorofórmiojmetanol. 
Perry et all (1984) descrevem dois métodos para predição de 
dados azeotrópicos de misturas ternárias e multicomponentes: um 
baseado na teoria de soluções regulares e aplicável apenas a 
azeótropos ternários homogêneos, e outro mais geral, baseado no 
uso de várias equações para predição dos coeficientes de 
atividade na fase liquida. 
o termo "destilação azeotrópica" refere-se aos processos em 
que um componente (chamado de sol vente ou "entrainer") é 
adicionado na corrente de refluxo para formar com um ou mais dos 
componentes originais um azeótropo, que é removido como 
destilado. Também se refere a um processo em que um solvente é 
adicionado para "quebrar" um azeótropo formado pelos componentes 
da alimentação; neste caso, o processo difere da destilação 
extrativa porque o solvente aparece no destilado (pois o solvente 
deve ser mais volátil que os componentes originais ou de 
volatilidade intermediária), do qual deve ser separado e 
reciclado de volta para a seção do topo da coluna. A figura II.l 
(Perry et all, 1984) mostra um processo de destilação azeotrópica 
para separar etanol e água usando pentano como solvente. 
Etanol quase puro é obtido como produto de fundo de uma 
coluna azeotrópica, enquanto que um azeótropo heterogêneo de 
minimo ponto de ebulição é retirado como destilado, condensado e 
decantado; a corrente rica em pentano, que sai do condensador, é 
refluxada para a coluna, enquanto que uma corrente aquosa de 
etanol é destilada em outra coluna; dessa segunda torre se obtém 
água quase pura como produto de fundo e um destilado que é 
combinado com o refluxo do condensador. 












Figura II.l - Processo de separação via destilação azeotrópica 
Mistura: etanoljágua. Solvente: pentano 
A escolha do solvente para separação por destilação 
azeotrópica é mais complexa que por destilação extrativa; Perry 
et all citaram que para separar um azeótropo de máximo ou um par 
de componentes de pontos de ebulição próximos deve-se selecionar 
um solvente que: 
(1) forme um azeótropo binário de minimo com somente um dos 
componentes, ou 
(2) forme azeótropos binários de minimo com os dois 
componentes do sistema mas um dos novos azeótropos tem 
temperatura de ebulição suficientemente inferior à do 
outro, ou 
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(3) forme um azeótropo ternário de minimo com temperatura 
de ebulição suficientemente menor que a de qualquer 
azeótropo binário da mistura; o azeótropo ternário (de 
preferência, heterogêneo) deve ser separável de algum 
modo. 
Para separar um azeótropo de minimo é necessário selecionar 
um solvente: 
(1) que forme um azeótropo binário de minimo, com 
temperatura de ebulição suficientemente abaixo da do 
azeótropo original ou 
(2) que forme um azeótropo ternário de minimo com ponto de 
ebulição suficientemente baixo para realizar a 
separação. 
II.lO DESTILAÇÃO EXTRATIVA 
o termo "destilação extrativa" refere-se aos processos em 
que um solvente de elevado ponto de ebulição é adicionado a um 
prato em uma coluna para alterar as volatilidades relativas dos 
componentes na alimentação principal da coluna. Os motivos que 
tornam desejável a alteração das volatilidades são : 
(1) pressões de vapor dos componentes da alimentação 
próximas, 
(2) presença de um azeótropo. 
O solvente geralmente apresenta um ponto de ebulição tão 
acima dos componentes originais que é impossível haver formação 
de novos azeótropos. Além disso, quaisquer azeótropos 
problemáticos presentes na alimentação da coluna desaparecem na 
presença do solvente. A destilação extrativa é menos complexa e 
mais amplamente usada que a destilação azeotrópica por causa da 
ausência de azeótropos e pelo fato do solvente poder ser 
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recuperado por destilação simples. 
A figura II.2 (Perry et all, 1984) mostra uma configuração 
tipica para um processo de destilação extrativa no qual se deseja 
separar metil-ciclohexano de tolueno. Esses dois componentes não 
formam um azeótropo mas sua volatilidade relativa é menor que 
1, 01 para concentrações baixas de tolueno. A adição de um 
solvente aumenta a volatilidade do metil-ciclohexano em relação 
ao tolueno e permite que os dois sejam separados com menos 










reciclo do solvente 
~~ 





Figura II.2 - Processo de separação via destilação extrativa 
Mistura: metil-ciclohexanojtolueno. 
O solvente escolhido é menos volátil que os dois 
componentes originais e é introduzido na torre de destilação 
extrativa acima do estágio de alimentação fresca; isso é feito 
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para manter uma alta concentração de solvente através da maior 
parte da coluna. Ele é geralmente introduzido uns poucos estágios 
abaixo do topo da coluna, sendo que a localização exata depende 
da necessidade de se reduzir a concentração de solvente no vapor 
ascendente a uma quantidade desprezível, antes que seja retirado 
o produto de topo. 
A vazão de solvente liquido é relativamente constante, de 
um estágio para outro, por causa da sua baixa volatilidade. Já a 
concentração real de solvente mudará abruptamente no estágio de 
alimentação fresca se essa alimentação for liquida; algumas vezes 
usa-se a corrente de alimentação na fase vapor para evitar a 
diluição do solvente que está descendo pela coluna. 
O refluxo no topo da coluna de destilação extrativa também 
tende a diluir o solvente pois aumenta a quantidade de material 
não-solvente no fluxo de liquido. Portanto, a vantagem inerente 
de taxas de refluxo maiores deve ser balanceada contra o efeito 
na concentração de solvente e as mudanças nas volatilidades 
relativas que ocorrerão. 
Geralmente são desejadas altas concentrações de solvente 
nos pratos, para maximizar a diferença nas volatilidades 
relativas entre os componentes a serem separados; entretanto, é 
preciso tomar cuidado para se evitar regiões de miscibilidade 
parcial, se houverem, e também deve-se levar em conta que 
quantidades maiores de solvente demandam mais energia para operar 
a coluna. 
A escolha do solvente determina qual dos componentes 
originais é removido predominantemente na destilação; por 
exemplo, para separar a mistura etanoljágua pode-se usar etileno 
glicol; neste caso, a volatilidade do etanol aumenta mais que a 
da água e ele é removido como destilado na torre de destilação 
extrativa, enquanto que água e etileno glicol são separados na 
torre de recuperação do solvente. Se um hidrocarboneto de alto 
ponto de ebulição fosse usado como solvente (por exemplo, 
octano), a volatilidade da água seria aumentada e ela se tornaria 
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o destilado na primeira torre. 
o número de solventes possíveis para separação por 
destilação extrativa é geralmente maior do que para destilação 
azeotrópica, pois as restrições de volatilidade são menos severas 
para destilação extrativa; incluem somente: (1) que a temperatura 
de ebulição do solvente seja suficientemente elevada para evitar 
formação de um azeótropo e, (2) que a temperatura de ebulição do 
solvente não seja tão alta a ponto da necessidade de energia 
inviabilizar o processo. 
Em geral a seleção de solventes é feita da seguinte 
maneira: escolhe-se um composto semelhante ao componente original 
de maior ponto de ebulição e então procura-se na série homóloga 
daquele composto por um homólogo cujo ponto de ebulição seja alto 
o suficiente para que não haja formação de azeótropo solvente; 
não-solvente. Isso naturalmente pode fornecer muitos solventes 
possíveis, de diferentes estruturas. 
II.H CONCLUSÃO 
A literatura tem apresentado trabalhos isolados sobre ELLV 
de sistemas ternários, e nenhum estudo sistemático sobre o 
comportamento de tais sistemas tem aparecido. Isso, contudo, tem 
se mostrado cada vez mais necessário, de modo que é preciso 
desenvolver uma metodologia que permita a realização deste 
objetivo de forma rápida, acessível e abrangente. 
A existência de simuladores comerciais é um fator que pode 
auxiliar no desenvolvimento dessa metodologia, pois possuem amplo 
banco de dados e modelos termodinâmicos à disposição do usuário; 
o PROII, em particular, tem grande utilidade uma vez que pode 
realizar cálculos de ELLV sendo, portanto, peça fundamental neste 
trabalho. 
Para o desenvolvimento deste trabalho foi importante ver 
como a literatura utiliza os modelos e parâmetros existentes, as 
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simplificações feitas e a representação gráfica empregada; ainda 
sobre a representação gráfica, percebeu-se que os diagramas 
apresentados na literatura não são totalmente úteis à realização 
deste estudo, de forma que é necessário usar outra representação 
gráfica. 
CAPÍTULOID 
DESENVOLVIMENTO DAS SUPERFÍCIES DE EQillLÍBRIO E SEUS 
ELEMENTOS 
os objetivos deste capitulo são apresentar as superficies 
de equilibrio e seus elementos e descrever como é efetuada a 
leitura de dados nestas superficies. 
III.l TOPOLOGIA DAS SUPERFÍCIES DO EQUILÍBRIO DE FASES 
o conceito das superficies de equilibrio foi desenvolvido 
por Maciel em 1989 e desde então muitos trabalhos vêm sendo 
realizados utilizando esta definição. A finalidade é a geração da 
superficie que representa o equilibrio liquido-(liquido)-vapor de 
sistemas ternários em analogia aos diagramas xy de sistemas 
binários. 
uma mistura multicomponente em equilibrio heterogêneo pode 
ser descrita por um grupo de variáveis que especificam a 
composição em todas as fases. Esse grupo representa um ponto em 
um espaço de coordenadas cartesianas. Os eixos de tal sistema de 
coordenadas incluem as variáveis concentração x, ( i=1, 
2,3, ••• ,N). o dominio fisicamente perceptivel é limitado por 
segmentos de comprimento finito uma vez que cada quantidade x, só 
pode variar de o a 1. Além disso, só N-1 variáveis são 
independentes, desde que fx. = 1 , então só são necessários N-1 
í=l ~ 
eixos para definir completamente o estado. 
A composição de sistemas ternários é normalmente 
representada pelo assim chamado diagrama triangular de Gibbs (ou 
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de concentração), que consiste de três segmentos de linha com o 
mesmo comprimento. Linhas de fração molar constante para qualquer 
componente são paralelas ao lado oposto ao vértice que representa 
este componente puro; os lados do triângulo representam sistemas 
binários, desde que a fração molar do componente representado no 
vértice oposto é zero. Pontos no interior do triângulo 
representam três componentes. A composição de misturas ternárias 
também pode ser representada por pontos no interior de um 
triângulo reto isósceles de altura unitária; a composição do 
componente não plotado é encontrada por diferença: xk=l-x,-xj. 
Se o sistema for homogêneo, ou seja, envolve uma única fase 
liquida, então a composição global do sistema é a mesma 
composição daquela fase. Contudo, se o sistema for heterogêneo, 
há mais do que uma fase liquida coexistente e os componentes 
estão distribuídos entre as fases. Cada fase tem sua própria 
composição, que é geralmente diferente da composição das outras 
fases e da composição global do sistema. 
O esquema triangular normalmente usado não representa de 
forma totalmente conveniente as condições nas fases liquida e 
vapor simultaneamente e ao longo da curva de equilíbrio, e isto 
representa uma perda de informação importante para problemas de 
caracterização termodinâmica de sistemas ternários. Para superar 
esta desvantagem é necessário considerar como projetar dados 
multidimensionais através de um grupo de subespaços, de modo que 
os estados em cada fase possam ser comparados. 
As equações que descrevem o equilíbrio entre liquido e 
vapor podem ser escritas na seguinte forma funcional, baseada nos 
coeficientes de fugacidade (Reid et all, 1987) : 
i=1,2,3 
ou baseadas também nos coeficientes de atividade : 
i=1,2,3 
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Portanto, sob condições isobáricas, y 1 pode ser expresso, 
em qualquer dos dois casos acima, como : 
Y1 = Y1 (P ,T ,x"x, x,) 
Para três componentes y 1 está relacionado com X 1 através de 
uma função envolvendo os componentes 1,2 e 3. Isto significa que, 
para um valor fixo de X1 , há um número infinito de possibilidades 
para y 1 , dependendo das combinações dos valores de X 2 e x,. 
Portanto, quando todas as combinações de x., X 2 e x,, sujeitas a 
"txi = 1 , são consideradas, as três variáveis (y, e duas dentre 
,.1 
x., X 2 e x,) gerarão uma superfície ao invés de uma linha. O 
espaço topológico é definido como superfície de equilíbrio (neste 
caso, superfície de equilíbrio y 1 ). Existem superfícies 
correspondentes para 
relacionadas entre si, 
completa do diagrama 
Y2 e y,, e elas são funcionalmente 
obviamente. Portanto, a representação 
de equilíbrio é composta das três 
superficies de equilibrio. 
o procedimento desenvolvido por Maciel é baseado na 
estrutura de eixos da figura III.l, onde as variáveis 
independentes são as fracões molares na fase liquida e a variável 
dependente é a fração molar na fase vapor (e i*j) : 
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y, 
X i 
Figura III.1 - Eixos das superfícies de equilíbrio 
A superfície para três componentes é gerada a partir de um 
grupo finito de coordenadas de composição regularmente espaçadas; 
contornos específicos são então computados, de forma a cobrir 
valores específicos das variáveis independentes (de composição) 
na superfície de equilíbrio. 
Sistemas ideais assumem que tanto a fase liquida como a 
vapor são ideais e obedecem a lei de Raoult; isto é típico para 
muitos sistemas com moléculas similares tais como n-hexano(1)/ 
n-heptano(2)/n-octano(3) à pressão de 1 atm. Para se construir 
essas superfícies foi utilizada a equação de estado de soave-
Redlich-Kwong (Reid et all, 1987) para a fase liquida, e a fase 
vapor foi considerada ideal. 
As superfícies de equilíbrio para esse sistema são 
apresentadas na figura III.2 : 
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·---- Plano do diagonal 
Plano da diagonal 
Linha de ínversao 
----Plano da diagonal 
Y, 
45 
Figura III.2 - Superficies de equilibrio y 1 , y, e y, 
Sistema n-hexano(l)jn-heptano(2)/n-octano(3) 
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Neste trabalho, o componente número 1 é o mais volátil, o 
número 2 é o intermediário e o componente 3 é o menos volátil. 
Todas as superfícies da figura III. 2 têm curvaturas "lisas" 
(sem vale), sem pontos de inflexão. As restrições implícitas das 
variáveis caracterizam as linhas que limitam as superfícies 
(linhas onde X1=0,0 ou X2=0,0 ou x3=0,0); no limite, essas linhas 
são consistentes com a forma conhecida para curvas representando 
pares binários. Duas outras características, que serão úteis nas 
discussões subseqüentes, são o plano da diagonal e a linha de 
inversão. 
É apresentada abaixo a superfície y 1 (para o componente 
mais volátil), na qual é indicada a forma de se obter os dados, 
ou seja, como "ler" a superfície: 
~~~~ Plano da diagonal 
/ 
/ 











x 3 ---7 I -<---x2 
x1 
Figura III.3 - Superfície de equilíbrio Y1 
y1 
Sistema n-hexano(l)/n-heptano(2)/n-octano(3) 
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Qualquer superfície, seja ela de Y1 , de Y2 ou de y,, tem 
dois eixos com variáveis independentes ( X2 X1 , x,x2 ou X2 X,, 
respectivamente); a variável que fica no eixo direito cresce de 
baixo para cima; a variável do eixo esquerdo, da direita para a 
esquerda e a variável que não é plotada nos eixos cresce da 
esquerda para a direita. Para cada superfície de equilíbrio tem-
se então: 
Superfície y : x 
2 1 




~_:___ ____ _ 
III.2 PLANO DA DIAGONAL E O CONCEITO DE INVERSÃO 
Como é bem conhecido do diagrama McCabe-Thiele binário, a 
linha da diagonal (X1=y1) é uma referência útil que marca um 
limite inferior para as linhas de operação possíveis; o limite 
superior é marcado pelo equilíbrio termodinâmico, que depende da 
pressão. 
O elemento correspondente à linha da diagonal, para um 
sistema ternário, é um plano, gerado por 
x1 = Y1 'ifxj o :S Xj :S 1-x1 -xk 
'ifyj o :S yj :S 1-yi-yk 
i E {1,2,3} 
j E {1,2,3} 
k E {1,2,3} 
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Isto define três diferentes planos, um para cada uma das 
variáveis dependentes do sistema (y, Y2 e y3). Os planos da 
diagonal podem ser vistos na figura III.2, impressos como linhas 
tracejadas. 
A superfície de equilíbrio para o componente 1 é "lisa" e 
totalmente convexa para cima e está acima do plano da diagonal 
(x1=y1). Portanto, Y1 é sempre maior do que x1. Para um sistema 
ideal não haverá nenhum ponto de inflexão. Analogamente, a 
superfície representando o terceiro componente é côncava para 
cima e está totalmente abaixo do plano da diagonal (x3=y3); além 
disso, ela é a imagem espelhada de y1. 
o componente intermediário é separado em dois domínios: a 
baixas concentrações do componente 1 o comportamento é similar ao 
do componente 1 , e a concentrações maiores do componente 1 a 
superfície se comporta como o componente 3. A separação entre 
essas duas regiões é definida pela linha gerada pela intersecção 
da superfície de equilíbrio e do plano da diagonal x 2 =y2 • Essa 
linha é denominada linha de inversão e, para o sistema estudado, 
é uma reta. Como, pela forma das superfícies de equilíbrio Y1 e 
Y2 , este sistema é ideal e através da comprovação de outros 
sistemas ideais por Henriques (1995), pode-se concluir que um 
sistema ideal sempre apresentará este formato da linha de 
inversão. Para sistemas não ideais em geral, ela será uma curva 
e para alguns sistemas pode até haver mais do que uma linha. A 
figura III.4 mostra a linha de inversão como uma linha tracejada 
(traços menores) . A linha de inversão fornece uma ferramenta 
muito útil para se explorar estratégias de separação possíveis, 
uma vez que pode ajudar a localizar pontos de alimentação e 
influenciar a separação do componente intermediário entre 
produtos de topo e de fundo. Da mesma forma, ela pode ajudar a 
decidir onde introduzir solventes para destilação azeotrópica 
ejou extrativa. 
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!_ inho de 11-\iCí(;.·],·; 
,l'' 
Figura III.4 - Superfície de equilíbrio Y2 
Sistema n-hexano(l)/n-heptano(2)/n-octano(3) 
III.3 SISTEMAS NÃO IDEAIS 
Do teorema de Gibbs-Konovalov (Maciel, 1989) para sistemas 
multi componentes, as seguintes condições devem ser satisfeitas no 
ponto de azeotropia : 
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( aT )Az ax. 
J P,xi 
o o 
i= 1,2, ... ,N; j = 1,2, ... ,N 
onde o sobrescrito Az significa azeótropo. 
Na realidade, qualquer uma dessas condições implica nas 
outras, de modo que pode-se usar qualquer uma delas para definir 
o estado azeotrópico. o critério adotado neste trabalho é X1 =y1 , 
onde i = 1,2,3. 
Para estudar as características das superfícies de 
equilíbrio para um sistema não ideal, será usado o sistema 
formado por etanol(l)jágua(2)/3-metil-1-butanol(3), observável 
nas figuras III.5, III.6 e III.7. 
Na figura III. 5 podem ser observadas algumas diferenças 
entre o comportamento apresentado por sistemas ideais e não 
ideais; neste caso, a superfície do componente mais volátil é 
côncava para cima em algumas regiões e tem um vale. A seção 
côncava pode ainda cruzar o plano da diagonal, como se observa na 
curva x3=0,0. Para o componente mais volátil, sempre que y,<x1 há 
o cruzamento (e, uma vez que a superfície é contínua e passou de 
Y1>X1 para y1<X11 existe um ponto onde y,=x,). 
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Sistema etanol(l)jágua(2)/3-metil-1-butanol(3) 
Na figura III.6 podem ser visualizados com mais clareza os 
azeótropos nas curvas x,=O,O e x,=O,O; como se percebe, se ocorrer 
cruzamento de uma curva representando um subsistema binário 
( x 1=0, O) em uma superfície, também deve ocorrer em outra (por 
exemplo, x,=O,O cruzou o plano da diagonal nas superfícies y, e 
y 2 ). Portanto, o cruzamento da superfície Y1 (ou da superfície y,) 
com o plano da diagonal é característica de um comportamento não 
ideal. 
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Linho 
Figura III.6 - superficie de equilibrio y, 
Sistema etanol(l)/água(2)/3-metil-1-butanol(3) 
A figura III.7 mostra novamente a linha x,=O,O cruzando o 
plano da diagonal, enquanto que a curva x,=o,o está totalmente 
abaixo do plano (não há azeótropo etanol/3-metil-1-butanol). 
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y 
l 
Figura III.7 - superfície de equilíbrio y, 
Sistema etanol(l)jágua(2)/3-metil-1-butanol(3) 
Das três superfícies nota-se que esse sistema tem apenas 
dois azeótropos binários (etanoljágua e águaj3-metil-1-butanol). 
Apesar das três superfícies cruzarem o plano da diagonal em 
determinadas regiões, de modo que para estas regiões tem-se X1 =Y1 , 
X2=Y2 ou x,=y,, isso não quer dizer que o sistema forme um 
azeótropo ternário; para que isso aconteça é necessário haver um 
ponto para o qual X1 =y11 X2=y2 e x,=y, simultaneamente. 
Os pontos em que X1 =Y1 e x,=y, também formam uma linha, 
denominada de linha de não-idealidade (Henriques, 1995); essa 
linha é usada para ajudar na determinação de azeótropos 
ternários, como será visto no capítulo v. 
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Um tipo particular de não-idealidade algumas vezes 
apresentado por sistemas é a separação de fases líquidas ou 
miscibilidade parcial. Esse comportamento altamente não ideal é 
importante de ser previsto e analisado pois influi na escolha do 
processo de separação. 
As superfícies de equilíbrio podem ainda prever esse tipo 
de comportamento, através da formação de um ou mais patamares, 
como se observa nas figuras III.6 e III.7 para a curva x,=O,O (na 
superfície y, isso não é observado porque essa curva e o eixo X2 
coincidem), indicando que água/3-metil-1-butanol são parcialmente 
miscíveis. 
A figura III.8 apresenta diagramas triangulares usados no 
DECHEMA (Gmehling et all, 1981) para representar o ELV de 
sistemas ternários. 
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Figura III.8 - Diagramas triangulares apresentados pelo 
DECHEMA para representar dados de ELV 
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I I I. 4 CONCLUSÃO 
Essa nova representação, proposta por Maciel (1989), 
permite uma visualização global de um sistema ternário qualquer 
em equilíbrio bifásico ou trifásico. Além disso, a superfície de 
equilíbrio junto com o plano da diagonal e a linha de inversão 
definem um conjunto útil de elementos para caracterizar sistemas. 
Esta representação supera as limitações da representação 
triangular convencional, que é planar, especialmente quando se 
trata de representar fases diferentes. 
As superfícies de equilíbrio podem ser aplicadas igualmente 
bem para sistemas ideais e não ideais; a ocorrência de 
azeótropos, imiscibilidades e outras não-idealidades são 
identificáveis através da forma apresentada pelas superfícies: se 
a superfície apresenta um ou mais patamares, há separação de 
fases líquidas; além disso, se uma ou mais das curvas em que 
x,=O, O, X2 =0, O ou x,=O, O cruzar o plano da diagonal tem-se então 
o azeótropo binário (2+3 ou 1+3 ou 1+2, respectivamente). 
Os diagramas triangulares para representação dos dados de 
ELV, como apresentados no DECHEMA (Gmehling et all, 1981), ver 
figura III.8, são absolutamente confusos e ineficientes. 
CAPÍTULO IV 
METODOLOGIA PARA O CÁLCULO DO EQUILÍBRIO TRIFÁSICO E 
GERAÇÃO DE DADOS UTILIZANDO O SIMULADOR PROII 
os objetivos deste capitulo são apresentar a metodologia 
desenvolvida para utilizar o simulador PROII para o cálculo do 
equilibrio trifásico, apresentar a metodologia desenvolvida para 
predizer propriedades fisicas e correlações de propriedades e a 
metodologia de geração das superfícies de equilíbrio. 
IV.1 GERAÇÃO DAS SUPERFÍCIES DE EQUILÍBRIO 
A elaboração das superfícies de equilíbrio exige uma 
varredura de toda a região de composição dos componentes, isto é, 
a fração molar de cada componente é variada de x=O,O até x=1,0 
primeiramente para o componente mais volátil (1), depois para o 
componente intermediário (2) e finalmente para o menos volátil 
(3), conforme detalhado em Maciel e McGreavy (1989). 
Para se efetuar os cálculos de equilíbrio de fases no 
simulador foi utilizada a simulação de tambores flash com uma 
corrente de alimentação e duas de saida (uma corrente vapor e uma 
corrente liquida). É fornecida a pressão do flash, a composição 
da alimentação e é especificada a composição desejada na corrente 
liquida de saida (esta composição especificada deve ser igual à 
composição da alimentação, para que se possa controlar os valores 
de X 1 ); como cada simulação exige a criação de um arquivo de 
entrada para o PROII, analisou-se qual a melhor alternativa para 
a confecção dos arquivos: 
(1) - um único tambor flash por arquivo, 
(2) um determinado número de tambores flash por arquivo. 
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A primeira alternativa é, a princípio, a mais adequada, 
pois cada flash estaria completamente isolado, assegurando-se 
então que não haveria interferência de outros tambores no cálculo 
do mesmo. Esta opção foi, entretanto, posta de lado pois 
acarretaria num número excessivo de arquivos de entrada e 
arquivos de saída (gerados pelo simulador). A título de 
esclarecimento, cada sistema demanda, para 
superfícies de equilíbrio, 300 pontos; como cada 
elaboração das 
flash fornece um 
ponto, seriam necessários 300 flashes para cada sistema estudado. 
O simulador gera 2 arquivos de resposta para cada arquivo de 
entrada, o que resultaria em 600 arquivos de resposta. Somando-se 
todos, ter-se-ia 900 arquivos, o que proporcionaria muitos 
problemas operacionais para o usuário. 
A grande vantagem da 2• 
número de arquivos a um 
manipulação. Foi determinado 
opção é, portanto, a limitação do 
nível razoável para posterior 
que a quantidade ideal de flashes 
para cada arquivo é 20 (vinte), o que corresponde ao número de 
pontos em cada curva da superfície. Sendo assim, a distribuição 
dos flashes em relação às composições fica: 
FLASHES CURVA FLASHES CURVA FLASHES CURVA 
01-20 X1 = 0,0 01-20 X2 = 0,0 01-20 x, = o,o 
21-40 x, = 0,2 21-40 x2 = 0,2 21-40 X, = 0,2 
41-60 x1 = 0,4 41-60 X2 = 0,4 41-60 x, = 0,4 
61-80 x1 = 0,6 61-80 x2 = 0,6 61-80 X, = 0,6 
81-100 X1 = 0,8 81-100 x, = 0,8 81-100 x, = 0,8 
Ficaram então 15 arquivos de entrada mais 30 de saída, 
totalizando-se 45 arquivos para cada sistema. 
Dentre os arquivos de saída gerados pelo PROII (2 para cada 
ponto), um deles foi denominado arquivo "sujo"; este arquivo 
contém dados referentes apenas às correntes de alimentação e 
saída de cada flash e é posteriormente utilizado para a 
construção dos gráficos. Foi então desenvolvido um programa em 
linguagem Turbo C para "limpar" esse arquivo. O arquivo "limpo" 
é então transformado em arquivos próprios para a construção dos 
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gráficos através de programas em Fortran desenvolvidos por 
Henriques (1995) e que incorporam técnicas desenvolvidas por 
Maciel e McGreavy (1989). 
Conforme mencionado anteriormente, apenas estando isolado 
em um arquivo o flash pode apresentar resultados totalmente 
isentos da influência de outros tambores flash; ao se optar pela 
2• alternativa, anteriormente descrita, aparece o risco de alguns 
flashes apresentarem resultados errôneos ou mesmo não serem 
simulados (o simulador não consegue convergir para uma resposta), 
mesmo estando os flashes desconectados. 
A presença de resultados errôneos é indicada, nos próprios 
gráficos, pelo aparecimento de distorçôes ou descontinuidades nas 
curvas e a não-convergência dos cálculos é acusada na fase de 
cálculo, pelo próprio simulador. Esses resultados errôneos e a 
não-convergência dos cálculos ocorrem somente quando o sistema 
apresenta miscibilidade parcial; isso foi observado em todos os 
sistemas onde houve formação de patamar. 
Os flashes correspondentes a tais erros são então separados 
dos demais e rodados isoladamente; os resultados corrigidos são 
então adicionados aos outros e os gráficos, refeitos. 
Uma vez que os gráficos estão prontos, o programa que 
"limpa" os arquivos separa os pontos vizinhos aos pontos 
referentes às linhas de não-idealidade (x,=y, ou x,=y,) e de 
inversão (X2=Y2). A partir desses pontos vizinhos é feita nova 
simulação, desta vez iterativamente, para se achar os pontos de 
igualdade entre as fases líquida e vapor para os componentes 
(x,=y" x2=Y2 ou x,=y,). A partir desses pontos plota-se então a 
linha de inversão nas superfícies de equilíbrio X 3 X 2Y2 e as linhas 
de não-ideal idade e de inversão nos gráficos x,x2 e X 2 X 3 • 
IV.2 UTILIZAÇÃO DOS PARÂMETROS BINÁRIOS 
Antes de se construir as superfícies é preciso analisar os 
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parâmetros existentes no banco de dados do PROII; o simulador tem 
um procedimento padrão de procura por parâmetros em seu banco de 
dados; quando o método de cálculo se refere ao equilibrio 
liquido-liquido-vapor, ele procura por : 
1° - parâmetros fornecidos pelo usuário 
2° - parâmetros do banco de dados de ELL 
3° - parâmetros do banco de dados de ELV 
e esses parâmetros são impressos no arquivo de resposta; se o 
simulador utilizar parâmetros de equilibrio liquido-vapor é 
porque não tem dados de equilibrio liquido-liquido; mas em alguns 
casos ele pode possuir parâmetros de ELL e de ELV e nesses casos 
optará sempre pelos de ELL. É preciso, no entanto, testar o par 
em questão: faz-se uma simulação (do binário em questão) com os 
parâmetros de ELV e outra com os de ELL; se houver formação de 
patamar, indicando separação de fases liquidas, escolhem-se os 
parâmetros de ELL; caso contrário, usam-se os de ELV. 
IV.3 PREDIÇÃO DE PROPRIEDADES 
Para os sistemas em geral o PROII usa seu banco de dados 
para conseguir as propriedades necessárias; no caso, por exemplo, 
do sistema estudado acetonajmetanoljmetil-furfural não foi 
possivel agir da mesma forma pois o composto metil-furfural não 
constava do banco de dados; uma vez que os dados para esse 
composto também são escassos na literatura, recorreu-se à 
predição de propriedades. Para se efetuar essa predição recorreu-
se ao programa DATAPREP (SIMSCI, 1992), que faz parte do pacote 
do simulador. 
O DATAPREP pode predizer propriedades usando duas 
estruturas de grupo: UNIFAC e Joback (Reid et all, 1987); embora 
UNIFAC seja usado para calcular coeficientes de atividade e 
Joback seja usado para predizer propriedades criticas 
(temperatura, pressão e volume criticos) e temperaturas de 
ebulição e de congelamento, o simulador estabelece uma relação 
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entre os grupos estruturais desses dois métodos para predizer as 
propriedades, ou seja, se for fornecida a estrutura de grupos 
pelo método UNIFAC, o simulador encontra os grupos equivalentes, 
no método Joback, para predizer propriedades críticas, etc; se 
for fornecida a estrutura de grupos Joback, o PRO II segue o 
caminho inverso para poder calcular os coeficientes de atividade. 
A estrutura UNIFAC é aconselhada pois o banco de dados do 
simulador a utiliza. 
Utilizou-se então essa estrutura, sendo que a mesma reserva 
um grupo próprio para o furfural. Para saber se o grupo 
adicionado ao furfural seria um grupo metila -CH3 ou >CH2, foi 
feito um teste com benzeno e tolueno, a partir do qual concluiu-
se que o grupo >CH2 era mais apropriado. 
Uma vez determinada a estrutura, o programa predisse as 
propriedades e criou-se então um arquivo com as propriedades e as 
correlações geradas; esse arquivo já tem a forma necessária para 
ser inserido nos arquivos de entrada do simulador. 
IV.4 DESEMPENHO DO SIMULADOR PARA O CÁLCULO DO EQUILÍBRIO 
TRIFÁSICO 
De posse dos gráficos, é possível analisar o comportamento 
do sistema; a formação de patamares indica a formação de duas 
fases líquidas em equilíbrio com o vapor; pode-se fazer uma 
analogia com o comportamento de sistemas binários: 
Freqüentemente um sistema com forte tendência a formar um 
azeótropo de mínimo é formado por dois componentes que não são 
completamente miscíveis na fase líquida; nesse sistema haverá 
então uma solubilidade máxima do componente 1 no componente 2, 
designada como x., e uma solubilidade máxima do componente 2 no 
componente 1, designada como 1-x~. Se for preparada uma mistura 
líquida com composição global entre x. e x~, ela separar-se-á em 
duas fases, uma com composição x. e outra com composição x~. 
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As fases de composição x. e x~ têm o mesmo ponto de bolha, 
de modo que a composição do vapor em equilíbrio é a mesma para 
ambas as fases liquidas, e isso é que dá origem ao patamar 
observado nos gráficos xy (Null, 1970). 
Um vapor tendo composição azeotrópica formará, quando 
condensado, duas fases liquidas com frações molares x. e x~; 
portanto, o vapor com essa composição é conhecido como azeótropo 
heterogêneo. Azeótropos heterogêneos são invariavelmente 
azeótropos de mínimo (de ponto de ebulição) e, uma vez que a 
composição das fases liquidas nunca é igual à da fase vapor, é 
possível obter ambos os componentes puros por destilação. 
É possível para um sistema parcialmente miscfvel não exibir 
um azeótropo; tal sistema também terá as solubilidades de 
equilíbrio x. e x~, e uma única composição de vapor em equilíbrio 
com ambas as fases (formando então um patamar) ; contudo, a 
composição do vapor em equilíbrio não se situará entre x. e x~, 
como no caso do azeótropo heterogêneo, e o ponto de bolha da 
mistura situar-se-á entre os pontos de ebulição dos dois 
componentes puros. 
Null (1970) comenta ainda que é possível um sistema exibir 
miscibilidade parcial e ter um azeótropo na região homogênea. 
Algumas vezes há separação de fases liquidas apenas para um 
dos subsistemas que compõem o sistema ternário, perceptível pela 
formação de patamar na curva X 1 =0, O ou X 2 =0, O ou X 3 =0, o; como a 
próxima curva da superfície refere-se à composição x 1=0,2, não é 
possível ver a partir de qual composição do componente "i" a 
problemática da separação de fases desaparece. Então, nesses 
casos, é feito um "ajuste fino", isto é, procura-se efetuar novas 
simulações onde x 1 esteja tão próximo de x 1=0, O (a curva que 
apresentou patamar) quanto possível, para que seja possível 
conhecer a composição (x1 ) para a qual deixa de haver separação 
de fases líquidas. 
As superfícies de equilíbrio informam a composição da fase 
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liquida global, ou seja, das duas fases liquidas combinadas. 
Dessa forma, se for desejável conhecer a composição das duas 
fases liquidas em um ponto qualquer, é necessário fazer nova 
simulação; com a composição da fase liquida global, a pressão e 
a temperatura, simula-se um flash com correntes liquidas 
separadas, onde a corrente de alimentação tem a composição da 
fase liquida global (o flash funciona como um separador de 
fases). 
Para testar a performance do simulador quanto aos cálculos 
de equilíbrio liquido-liquido-vapor, e ao mesmo tempo testar se 
era possivel obter a composição de todas as fases em equilíbrio, 
foi simulado um flash com etanoljbenzenojágua, cujos resultados 
foram comparados com os de Henley e Rosen (1969). 
Henley e Rosen usaram a equação de Wohl para cálculo dos 
coeficientes de atividade; os parâmetros dos pares etanoljágua e 
etanoljbenzeno foram deduzidos de Adler et all (1966); os 
coeficientes para o sistema benzeno-água foram estimados a partir 
de dados de solubilidade. 
o simulador PROII não dispõe da equação de Wohl, portanto 
foi necessário utilizar outra equação; foi escolhida a equação 
NRTL, que é a mesma equação usada para os outros sistemas deste 
trabalho (vide capitulo V); os parâmetros de interação são 
apresentados no capitulo V, junto com os dos outros sistemas; 
para os pares etanoljágua e etanoljbenzeno o simulador usou 
parâmetros de equilíbrio liquido-vapor e para o par benzeno/água, 
de equilíbrio liquido-liquido. 
A tabela IV.1 traz os resultados obtidos e os de Henley e 
Rosen. 
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Tab€la IV.1 - CoiiJlaração entre dados de Henley e Rosen e resultados do PROII 
CoiiJIOnentes Vapor Vapor Desvio Liq.1 Liq.1 Desvio Liq.2 Liq.2 Desvio 
ilit. I (Prolll (lit.l (Pro li I llit. I (Prolll 
Etano! 0,2599 o ,2639 -0,0040 0,2245 o ,2630 -0,0385 0,0966 0,1612 -0,0646 
Benzeno 0,5399 o ,5348 0,0051 0,0042 0,0070 -0,0028 0,8902 0,8150 0,0752 
Aqua 0,2002 0,2013 -0,0011 0,7713 0,7300 0,0413 0,0132 0,0238 -0,0106 
A utilização de uma equação e parãmetros diferentes podem 
ser responsáveis pela diferença entre os resultados da simulação 
e os dados de Henley e Rosen. 
IV.S CONCLUSÃO 
A literatura não apresenta uma metodologia que permita o 
estudo sistemático do comportamento de sistemas ternários 
trifásicos. Essa metodologia foi desenvolvida aqui, utilizando o 
simulador PROII para efetuar os cálculos. 
A metodologia desenvolvida permite que se efetue os 
cálculos de ELLV, que se prediga as propriedades de componentes 
que não constem do banco de dados e que se calcule a composição 
de todas as fases em equilibrio, se desejado. Além disso, os 
resultados permitem que se visualize a região trifásica de uma 
forma global e definitiva. 
A utilização do simulador PROII é essencial, pois além de 
ser capaz de efetuar os cálculos, dispõe de amplo banco de dados; 
entretanto, algumas deficiências ainda existem, como o fato de 
necessitar e gerar vários arquivos, implicando em algumas 
dificuldades operacionais para o usuário, e também o fato de não 
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convergir em alguns casos; convém salientar, entretanto, que isso 
se deve à complexidade dos cálculos de equilibrio trifásicos. 
CAPÍTULO V 
ESTUDOS DE SISTEMAS PARA APLICAÇÃO INDUSTRIAL 
Este capítulo vai analisar se há ou não duas fases líquidas 
no sistema, estudar a dimensão da miscibilidade parcial e 
analisar azeótropos binários e ternários. 
V.1 SISTEMAS ESTUDADOS 
Todos os sistemas deste trabalho foram estudados à pressão 
de 1 atmosfera. 
Neste trabalho são estudados quinze sistemas que podem ser 
encontrados em processos industriais e cujo comportamento abrange 
uma grande quantidade de casos. 
O sistema acetaldeídojetanoljágua está presente nas 
fábricas de produção de acetaldeído a partir da oxidação de 
etanol, sendo, portanto, de interesse para a indústria 
álcoolquímica. 
A separação de etanol e água é um assunto de grande 
interesse industrial e pode ser realizada por destilação simples 
(se não for exigido um elevado teor de pureza do álcool), ou por 
destilações azeotrópica e extrativa, casos em que é necessário 
acrescentar um solvente para efetuar a separação; uma vez que a 
escolha do solvente mais adequado é fundamental, o laboratório 
tem interesse em estudar vários solventes; neste trabalho são 
estudados pentano, hexano, 2,3,3-trimetil-1-buteno, benzeno, 
ciclohexano, 3-metil-1-butanol e etileno glicol. 
Outro problema apresentado ao Laboratório de 
Desenvolvimento de Processos de Separação (LDPS/DPQ/FEQ/UNICAMP) 
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refere-se ao sistema acetonajmetanoljfurfural, que aparece em 
problemas de purificação de furfural. Um composto similar ao 
furfural, e que poderia ser utilizado como substituto, é o metil-
furfural. 
Um problema enfrentado pelas indústrias de resina é o 
tratamento de efluentes com fenol, que não pode ser descartado na 
natureza devido à sua toxidade; dessa forma, é importante estudar 
a utilização de solventes para separar água e fenol; neste 
trabalho são estudados hexano, ciclohexano e tolueno. 
A mistura formada por formaldeido, metanol e água tem 
interesse para as indústrias que produzem formol, enquanto que 
formaldeido, isopropanol e água aparecem nos problemas de 
separação do isopropanol. 
Para se poder analisar os diversos sistemas estudados, foi 
feita urna divisão em quatro grupos : A, B, c e D. A tabela V.l 
mostra os grupos e seus sistemas. 
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Para se poder avaliar a volatilidade de cada componente dos 
sistemas, a tabela V.2 apresenta os compostos e seus pontos de 
ebulição. 
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Tabela V.2 - Pontos de ebulição dos componentes de cada mistura 
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V.2 MODELO TERMODINÂMICO USADO E ESCOLHA DOS PARÂMETROS DE 
INTERAÇÃO 
70 
Para todos os sistemas apresentados foi utilizada a equação 
NRTL para representar a(s) fase(s) liquida(s). A fase vapor foi 
considerada como sendo ideal; mesmo para sistemas fortemente não-
ideais, como é o caso dos sistemas que apresentam problemas de 
miscibilidade parcial, essa suposição tem sido encontrada em 
muitos casos na literatura. 






onde cij = O e B' ji = O para a forma da equação selecionada no 
PROII. 
Os parãmetros de interação da equação NRTL, para cada 
binário, são mostrados na tabela V.3. 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 71 
Tabela V.3 - Parâmetros de interação da equação NRTL 
Par aíj bij [K] o:ji Banco de 
aji bji [K] dados 
acetaldeído/etanol o 4309,7598 0,0404 ELV 
o -2867,700 
acetaldeído/água o 520,3680 0,2878 ELV 
o 156,2740 
etano l/água 0,498538 -456,0020 o' 1448 ELV 
1,015340 536,2640 
pentanojetanol o 595,4980 0,2886 ELV 
o 207,7060 
pentano/água -8,98000 4578,7900 0,2000 ELL 
11 '82270 -613,3110 
hexanojetanol o 721 '9020 0,4647 ELV 
o 481,7470 
hexano/água -11,1620 5171,6699 0,2000 ELL 
10,8617 25,6370 
2,3,3-trimetil-1-buteno/etanol o 337,0087 0,4053 UNI FAC 
o 462,5266 
2,3,3-trimetil-1-buteno/água o 1167,8451 0,2042 UNI FAC 
o 2536,9436 
etano l/benzeno -0,44852 440,5140 0,5355 ELV 
-2,74807 1472,2400 
benzeno/água -5,64504 2886,3398 0,2000 ELL 
5,25643 219,6850 
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Continuação da tabela V.3 
etanol/ciclohexano o 441,2180 0,4485 ELV 
o 699,6850 
ciclohexanojágua o 1806,5000 0,2000 ELL 
o 2840,8000 
etanol/3-metil-1-butanol o 181,1400 0,4533 ELV 
o -104,4520 
água/3-metil-1-butanol 9,22380 -1053,870 0,2000 ELL 
-2,50376 568,3300 
etanol/etileno glicol o 827,3160 0,3704 ELV 
o -102,5400 
água/etileno glicol o 1888,7500 0,0733 ELV 
o -1445,470 
acetona/metanol o 92,9449 0,3084 ELV 
o 112,0390 
acetona/furfural o 363,5257 o, 4077 UNI FAC 
o 32,8081 
metanol/furfural o 185,1035 0,8000 UNI FAC 
o -141,0892 
acetonajmetil-furfural o 344,3661 0,5206 UNI FAC 
o 8,6149 
metanol/metil-furfural o 203,5206 0,8000 UNI FAC 
o -160,5403 
hexano/fenol o 563,7504 0,4760 UNI FAC 
o 418,8828 
águajfenol o 1200,3600 0,4942 ELV 
o 142,2580 
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Continuação da tabela V.3 
ciclohexano/fenol o 878,6800 0,5314 UNI FAC 
o 397' 1375 
água/tolueno 10,66030 -994,8510 0,2000 ELL 
3,68136 2402,7800 
tolueno/fenol o 426,6120 o' 1720 ELV 
o -32,3787 
formaldeído/metanol o 1272,0100 0,5814 ELV 
o -1831,040 
formaldeído/água o 637,0330 0,5325 ELV 
o -1928,400 
metano l/água 0,736107 360,6920 0,2442 ELV 
0,511068 199,8540 
formaldeído/isopropanol o -1697,470 -0,2200 ELV 
o -1993,880 
isopropanol/água 0,753267 -267,1320 0,3111 ELV 
1,058520 461,7190 
Nos casos em que o simulador não dispõe de parâmetros de 
interação, foi utilizado o método UNIFAC para predizê-los; os 
grupos estruturais UNIFAC encontram-se no Apêndice A. 
Uma das vantagens oferecidas pelos simuladores comerciais 
é justamente a existência do banco de dados, o que facilita muito 
o trabalho, evitando que seja necessário recorrer à literatura, 
na maioria dos casos, para se coletar valores de propriedades 
fisicas, parâmetros ou correlações. Como neste trabalho se propôs 
usar o simulador PROII para realizar os cálculos de ELLV, todos 
os parâmetros utilizados vieram do banco de dados do PROII ou 
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foram gerados pelo próprio simulador. Não foram feitas simulações 
com parâmetros da literatura uma vez que essa não era uma das 
intenções do presente trabalho. 
o PROII tem como método padrão o cálculo de equilíbrio 
líquido-vapor; se o usuário desejar que sejam realizados cálculos 
de equilíbrio líquido-líquido-vapor ele deve determinar que o 
simulador o faça, adicionando o comando correspondente ao arquivo 
de entrada. Feito isso, o simulador tem uma metodologia para 
procurar por parâmetros de interação nos seus bancos de dados; 
quando o método de cálculo se refere ao ELLV, o simulador procura 
por : 
1 2 - parâmetros fornecidos pelo usuário 
2 2 - parâmetros do banco de dados de ELL 
3 2 - parâmetros do banco de dados de ELV 
Caso os bancos de dados não contenham parâmetros de 
interação, o binário é considerado ideal (sem interação); 
entretanto, se o usuário especificar um método de predição de 
dados (por exemplo, UNIFAC), este é usado como alternativa quando 
não houver parâmetros nos bancos de dados. 
Essa metodologia empregada pelo PRO II tem, contudo, uma 
desvantagem séria: quando o simulador dispõe de parâmetros tanto 
de ELL como de ELV para um determinado par, são usados os 
parâmetros de ELL. Neste trabalho, verificou-se que ngm sempre o 
parâmetro de ELL é o mais indicado; os sistemas envolvendo água 
e fenol são exemplos disso. 
O PROII dispõe dos seguintes parâmetros para o sistema 
águajfenol (Tabela V.4) : 
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Tabela V.4 -Parâmetros NRTL do sistema água(1)/fenol(2) 
ij aij bij [K] aji Banco de 
aji bji [ K] dados PROII 
12 7,930390 -525,9280 0,2000 ELL 
21 -5,701030 1128,6200 
12 o 1200,3600 0,4942 ELV 
21 o 142,2580 
As figuras V. 1 e V. 2 apresentam o comportamento para o 
sistema águajfenol usando-se parâmetros de ELL e ELV, 
respectivamente; pode-se observar na figura V.l que o modelo não 
foi capaz de representar o azeótropo, que existe, como mostrado 
nos dados apresentados por Gmehling et all (1981); os parâmetros 
de ELV possibilitaram que se determinasse o azeótropo, como se 
pode observar na figura V.2. Esses parâmetros de ELL, portanto, 
não são adequados para representar o sistema águajfenol à pressão 
de 1 atmosfera. Isso contradiz, ao menos para este caso, a 
proposta de Newsham e Vahdat (1977a,b) de que cálculos de ELLV 
poderiam ser feitos exclusivamente a partir de parâmetros de ELL. 










Figura V.1 -Curva de equilibrio- parâmetros ELL 
Água (1) I Fenol (2) 
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Um procedimento que ·se costuma adotar quando se está 
realizando cálculos de equilibrio liquido-liquido-vapor é usar 
parâmetros de equilibrio liquido-vapor para o par miscivel e 
parâmetros de equilibrio liquido-liquido para o par imiscivel; 
esta é uma forma de se contornar o problema da falta de dados 
experimentais de ELLV, que gerariam parâmetros mais adequados. 
Com base nesse procedimento, e a partir dos resultados 
encontrados para o sistema águajfenol (figuras V .1 e V. 2) , 
conclui-se que é necessário testar-se os parâmetros para qualquer 
binário para o qual o PROII dispõe de parâmetros de ELL e de ELV. 





O ') .G 
()bs .. F-~~orornei.ros [LV 
Detectou o ozeotropo 
() . O -hrr; ·;-r,-.,-;·rrm-;-c-;-,-rn c., rr;-T-;--r~-n ·crTr-nTrrr·' 
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 
xl 
Figura V.2 - curva de equilíbrio - parâmetros ELV 
Água (1) I Fenol (2) 
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o teste consiste em construir diagramas xy para o sistema 
binário em questão, segundo parâmetros de ELL e ELV; se houver 
formação de patamar, indicando separação de fases líquidas, usam-
se os valores de ELL, caso contrário escolhem-se os parâmetros de 
ELV. 
Para o sistema binário hexano(l)/fenol(2), o PROII também 
dispõe de parâmetros de ELL, porém as figuras V.3 e v.4 mostram 
que não há separação de fases líquidas, razão pela qual os 
parâmetros UNIFAC de ELV foram selecionados para o cálculo 
posterior de ELLV. A tabela V. 5 traz os parâmetros NRTL para 
hexanojfenol. 
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Tabela V.5 - Parâmetros NRTL do sistema hexano(1)/fenol(2) 
ij aij bij [K] aji Banco de 
aji bji [ K] dados PROII 
12 -12,48400 4521,7998 0,2000 ELL 
21 3,332000 -794,1160 
12 o 563,7504 0,4760 ELV 
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Figura V.3 - Curva de equilfbrio - parâmetros ELL 
Hexano (1) I Fenol (2) 
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Figura V.4 - Curva de equilibrio - parâmetros ELV 
Hexano (1) I Fenol (2) 
V.3 APRESENTAÇÃO DAS SUPERFÍCIES DE EQUILÍBRIO 
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Uma vez desenvolvidas as metodologias para utilização do 
simulador PRO II para efetuar cálculos de ELV e ELLV, foram 
construidas as superficies de equilibrio y, y, e y,. Foi 
utilizado neste trabalho o software desenvolvido por Maciel 
(1989) que possibilita a construção de figuras tridimensionais 
quando as variáveis independentes são restritas (l:x1=1). Os 
pacotes disponíveis para geração de gráficos em três dimensões 
somente são válidos para problemas onde as variáveis 
independentes não são restritas. 
As figuras V.5 a V.19 apresentam as superficies de 
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equilibrio para os sistemas 




B, C, D). 
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segundo a 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 8l 
GRUPO A 




f)i.Y1<) cJa :~iogonul 
L ;'lh(; ()t' nvf'!ISGO 
Plono ;Ja diagonal 
··~·~··-·-~-·-······-·······~ ... -1 
Figura V.5 - Superficies de equilibrio y1 , Y2 e y, 
sistema acetaldeido(l)jetanol(2)/água(3) 
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Figura V.6 - Superfícies de equilíbrio y 1 , y 2 e Y3 
Sistema pentano(l)jetanol(2)/água(3) 
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P!ono do diogonol 
i ;r: no de invrrsoo 
,., 
Figura V.7 - Superfícies de equilíbrio y,, Y2 e Y3 
Sistema hexano(l)jetanol(2)/água(3) 
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Plano de diogc>n:c: 
Linha do inverscc 






Figura V.8 - Superfícies de equilíbrio y 1 , Y2 e Y3 
Sistema 2,3,3-trimetil-1-buteno(l)/etanol(2)/água(3) 
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Plcr:o du diogonol 




Pkmo do oiogorrol 
Figura V.9 - Superficies de equilibrio y,, Y2 e y, 
Sistema etanol(l)jbenzeno(2)/água(3) 
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Figura V.lO - Superfícies de equilíbrio y 1 , Y2 e y 3 
Sistema etanol(l)/ciclohexano(2)/água(3) 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 
Piano -::o :Jic-y:,r~·c 
l_!qhc cr,, ··,vrrs:-;' 
Figura V.ll - Superficies de equilibrio y1 , y, e y, 
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Sistema etanol(l)/água(2)/3-metil-l-butanol(3) 
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! 
'''lono du j;cJqonol 
~_:nhc df' ;0-;0(!:100 
---------------
Piono do díogonol 
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Figura V.12 - Superficies de equilibrio y1 , y, e y, 
Sistema etanol(l)jágua(2)jetileno glicol(3) 
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GRUPO B 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 
r 
I 
Hcnu du 01cqono: 
F'lcno do d!o,;c-ncl 
C ;nho de :m'e's;Jo 
---- Plono diJ OiC-JOrlOI 
Y, 
Figura V.l3 - Superficies de equilíbrio y1 , y 2 e y, 
Sistema acetona(l)/metanol(2)/furfural(3) 
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- Pleno de diagunol 
Plano do dioqonui 
Linho de <nver·s;oo 
Piemo do 'Jiogonol 
i 
J 
Figura V.l4 - Superfícies de equilíbrio y1, Y2 e y3 
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Sistema acetona(l)jmetanol(2)jmetil-furfural(3) 
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GRUPO C 
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Plano do d\oqu·:o! 
Linho de inversm 








Figura V.15 - Superfícies de equilíbrio y1 , y, e y, 
Sistema hexano(l)/água(2)jfenol(3) 
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:r. 
f'iun~ c)ÍUI;]~;r'IOI 
;_;nl·,c; ('j,, rf~'-J<'! suo 
Y, 
Figura V.l6 - Superfícies de equilíbrio y,, y, e y, 
Sistema ciclohexano(l)jágua(2)/fenol(3) 
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PIGnn do diogonol 
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~' Y, I 
Figura V.17 - Superficies de equilibrio y1 , y, e y, 
Sistema água(l)jtolueno(2)/fenol(3) 
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GRUPO D 
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P!ur:o do dioqonc! 
L :nhn de inverso o 
------·Plano do diagono· 
Figura V.18 - Superfícies de equilíbrio y1 , Y2 e y, 
Sistema formaldeído(l)jmetanol(2)/água(3) 
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~1ono du dioqonoi 
, >'thtl d<õ' '''v'('!"';DG 
Plano do di(Jqonol 
Y, 





"' ______ _j 
Figura V.l9 - Superficies de equilibrio y 1 , y, e y, 
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Sistema formaldeido(l)/isopropanol(2)/água(3) 
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Para sistemas binários, a análise da curva de equilibrio 
para um dos componentes é suficiente para a caracterização do 
sistema, uma vez que y, + y, = 1. Já para sistemas ternários, onde 
y, + y, + Y3 = 1, são necessárias análises de no minimo duas 
superficies de equilibrio. A escolha de quais delas analisar, 
para fins de caracterização, depende unicamente da clareza final 
da superficie de equilibrio. 
V.4 ANÁLISE DAS SUPERFÍCIES DE EQUILÍBRIO 
Como verificado por Maciel (1989) com o estudo de apenas um 
(01) sistema e por Henriques (1995) com um estudo sistemático 
envolvendo vários sistemas, quando as superficies de equilibrio 
y, e y 3 forem lisas ("smooth") sem nenhum ponto de inflexão, o 
sistema é ideal se a superficie estiver distante do plano da 
diagonal, no mesmo sentido que prontamente se visualiza a linha 
de equilibrio em relação à linha da diagonal no gráfico y, versus 
x, para sistemas binários. Se, por outro lado, estas mesmas 
superficies (sem ponto de inflexão) estiverem próximas à 
diagonal, o sistema apresenta volatilidades relativas próximas, 
embora não apresente azeótropos. 
No caso deste trabalho, verificando-se as superficies das 
figuras V.5 a V.19, verifica-se que nenhuma delas apresenta a 
caracteristica acima mencionada. Todas possuem superficies com 
inflexão. Outra caracteristica destas figuras é a presença de 
patamares, ou seja, existem faixas de composição da fase liquida 
com a mesma composição da fase vapor. Esta é a caracteristica dos 
sistemas que apresentam miscibilidade parcial na fase liquida. 
Observando-se as superficies de equilibrio do grupo A, 
pode-se comparar a extensão da miscibilidade parcial para os 
vários sistemas; na figura V.5 percebe-se que não há formação de 
patamares em nenhuma das superficies, ou seja, não há separação 
de fases liquidas para toda a faixa de composição da mistura 
acetaldeidojetanoljágua. Apenas a curva X3 =0, na superficie y,, 
parece quase formar o patamar; foi simulado então o sistema 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 101 
acetaldeídojetanol (figura V.20), de onde se conclui que 






o. o 4'!oorT-c-, '• • TnTTT' '''TTTnTTT~~TmTn-,-,·CTTrn-,--,-,j 
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Figura V.20 - Curva de equilíbrio 
Acetaldeído (1) 1 Etanol (2) 
Já os sistemas 2, 3, 4, 5, 6 e 7 apresentam miscibilidade 
parcial, que pode ser observada pelos patamares formados. Desses 
sistemas, os que contém 2,3,3-trimetil-1-buteno, hexano e 
ciclohexano apresentam maior faixa de imiscibilidade; no sistema 
pentano(l)jetano1(2)jágua(3) a separação de fases líquidas vai de 
x 2=0, O até X2=0, 4 (isso pode ser observado em todas as superfícies 
de equilíbrio, mas é mais visível 
hexano(l)jetanol(2)/água(3) e 
na superfície y,). Já para 
2,3,3-trimetil-1-buteno(1)/ 
etanol(2)jágua(3), vai de X2=0,0 até x 2=0,6, como se pode ver na 
superfície Y2 • 
Capítulo V - Estudos de Sistemas para Aplicação Industrial 102 
No sistema cujo solvente é ciclohexano a concentração de 
etanol para a qual há miscibilidade parcial vai de x,=O, O até 
x,=0,6; a superfície com melhor visualização dos patamares para 
esse sistema é a de y 2 • 
o sistema etanol(1)/benzeno(2)/água(3) tem patamares de 
x,=O, o até x,=O, 4 que podem ser vistos claramente nas três 
superfícies. o sistema 7 apresenta apenas um patamar, 
correspondente às concentrações binárias água/3-metil-1-butanol; 
para uma fração de etanol x,=O, 2 já não há mais separação de 
fases líquidas; para visualizar melhor a composição de etanol 
para a qual não há mais separação de fases líquidas (entre x,=O,O 
e x,=0,2), foi feito um "ajuste fino" da superfície; esse ajuste 
poderia ser feito tanto para a superfície Y2 como para a y,; como 
a superfície que permite melhor visualização é a de y 2 , essa foi 
a escolhida. Na figura V. 21 pode-se observar o ajuste fino, 
segundo o qual conclui-se que para x,=O, 01 parece haver uma 
tendência à separação de fases líquidas, embora não haja um 
patamar completamente estabelecido. 
o sistema 8, etanol(1)/água(2)jetileno glicol(J), figura 
V .12, não apresenta miscibilidade parcial em toda a faixa de 
composição. 
No grupo B pode-se observar que não há separação de fases 
líquidas em nenhum dos sistemas estudados. A utilidade do sistema 
acetonajmetanoljmetil-furfural, para este trabalho, se baseia no 
fato de que possibilitou desenvolver a metodologia para predição 
de dados usando-se o PROII. Os dois sistemas apresentam 
superfícies de equilíbrio semelhantes às do sistema 
etanoljáguajetileno glicol, embora os compostos sejam bem 
diferentes, e isto é indicado pelos formatos das linhas de 
inversão. 
os sistemas do grupo C também apresentam miscibilidade 
parcial; o sistema hexano ( 1) /água ( 2) jfenol ( 3) apresenta separação 
de fases líquidas nas concentrações de x,=O, O até x,=O, 6; essa 
separação pode ser vista facilmente na superfície y,, enquanto 
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que a superfície y, deixa dúvidas quanto à curva x,=0,6 porque o 
patamar é pequeno e na superfície y, não é possível ver a faixa 
completa de miscibilidade parcial. 
xl 
X2 
Figura v.21 - Ajuste fino 
Sistema Etanol(l)/Água(2)/3-metil-1-Butanol(3) 
A miscibilidade parcial para o sistema ciclohexano(l)/ 
água(2)/fenol(3) vai de x,=O,O até x,=0,6 como se pode observar 
nas três superfícies (y, é a melhor). o sistema água(l)/ 
tolueno(2)/fenol(3) tem miscibilidade parcial nas concentrações 
de x,=O,O até x,=0,4; a melhor superfície para se ver isso é a de 
y,. Dos três, os que apresentam maior faixa de miscibilidade 
parcial são os sistemas ciclohexanojáguajfenol e 
hexanojáguajfenol, enquanto que o de menor faixa é 
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águajtoluenojfenol. 
Os dois sistemas do grupo D apresentam urna faixa mui to 
pequena de separação de fases líquidas, observável pelos 
patamares formados nas curvas x 2=0,0 até x,=o,o para valores de 
X1 >0,8 (figuras V.l8 e V.l9) (pode-se ver os patamares nas três 
superfícies, mas nas superfícies y 2 e y, é preciso considerar que 
o patamar coincide com os eixos X2 ex,, respectivamente). 
Urna vez que os patamares se formam na mesma região das 
linhas X 2 =0, o até x,=O, o é razoável supor que, para X 1 >0, 8 e 
qualquer faixa de X 2 (ou x,) , haverá separação de fases. Para 
testar essa suposição tentou-se fazer um "ajuste fino", 
simulando-se novos flashes na região, mas o simulador não 
conseguiu convergir para as diversas tentativas feitas; corno já 
foi observado que o PROII só apresentou esses problemas de 
convergência nas regiões de ELLV, é razoável concluir que a 
suposição feita está correta (um dos motivos porque os cálculos 
não convergiram pode ser que os parãrnetros usados são gerados a 
partir de dados de ELV e nesta região há separação de fases 
líquidas). Para melhor visualização dos patamares, foram plotadas 
as linhas de equilíbrio X 2 =0,0 (forrnaldeídojágua), na figura 
V.22, e x,=O,O (forrnaldeídojrnetanol e forrnaldeídojisopropanol), 
nas figuras V.23 e V.24. 
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Figura V.22 - Curva de equilibrio 
Sistema Formaldeido (1) 1 Água (2) 
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xl 
Figura V.23 - curva de equilíbrio 
Sistema Formaldeído (1) f Metanol (2) 
Já que há separação de fases líquidas, o correto seria usar 
parâmetros de ELL para descrever esses dois sistemas; o PROII, 
contudo, não possui esses parâmetros; tentou-se, então, obtê-los 
usando o método UNIFAC (disponível no PROII), mas isso não foi 
possível pois o simulador não é capaz de gerar parâmetros UNIFAC 
para ELL. Como é intenção deste trabalho usar os recursos do 
simulador sem ter que recorrer à literatura, escolheu-se usar os 
parâmetros de ELV disponíveis no banco de dados, mesmo havendo 
separação de fases líquidas. 
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Figura V.24 - Curva de equilíbrio 
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1.0 
Sistema Formaldeído (1) I Isopropanol (2) 
V.5 AZEÓTROPOS BINÁRIOS E TERNÁRIOS 
Ainda, a partir das superfícies de equilíbrio pode-se 
determinar a existência de azeótropos binários; na curva onde 
X1 =0 tem-se o azeótropo 2-3; na curva x,=O, o azeótropo 1-3 e, na 
curva X3=0, o azeótropo 1-2. 
A partir das figuras V.5 a V.19, então, foi construída a 
tabela V.6 : 
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Tabela V.6 - Azeótropos binários 
Sistema Azeótropo Tipo de azeótropo 
1,2,3,4,5,6,7,8 etano l/água mínimo ponto de ebulição 
2 pentanol/etanol mínimo ponto de ebulição 
2 pentano/água mínimo ponto de ebulição 
3, ll hexano/água mínimo ponto de ebulição 
3 hexano/etanol mínimo ponto de ebulição 
4 2,3,3-trimetil-1-buteno/etanol mínimo ponto de ebulição 
4 2,3,3-trimetil-1-buteno/água mínimo ponto de ebulição 
5 etano l/benzeno mínimo ponto de ebulição 
5 benzeno/água mínimo ponto de ebu 1 ição 
6 etanol/ciclohexano mínimo ponto de ebulição 
6,12 ciclohexano/água mínimo ponto de ebulição 
7 água/3-metil-1-butanol mínimo ponto de ebulição 
9, 10 acetona/metanol mínimo ponto de ebulição 
11,12,13 água/fenol mínimo ponto de ebulição 
13 águajtolueno mínimo ponto de ebulição 
14,15 formaldeído/água máximo ponto de ebulição 
14 formaldeído/metanol máximo ponto de ebulição 
15 formaldeído/isopropanol máximo ponto de ebulição 
15 isopropanol/água mínimo ponto de ebulição 
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Como já foi visto nas superfícies de equilíbrio 
apresentadas, a superfície y, não é a única a cruzar o plano da 
diagonal, em se tratando de sistemas não-ideais; as superfícies 
y1 e y, também podem fazê-lo, e quando isso acontece também é 
possível determinar uma linha que une os pontos em que X1 =y1 e 
x,=y,. Essa linha foi denominada de linha de não-idealidade 
(Henriques, 1995), porém não é plotada junto com as superfícies 
de equilíbrio, como é feito com a linha de inversão. A finalidade 
das linhas de não-idealidade é auxiliar na determinação de 
azeótropos ternários; para se determinar sua existência, plotam-
se as linhas em que x,=y1 e x,=y, num gráfico X 1 versus x, e as 
linhas em que x,=y, e x,=y, num gráfico x, versus x,. O cruzamento 
das linhas de inversão e de não-idealidade num gráfico pode 
indicar a presença de azeótropo ternário se ~x1=1. 
A figura V. 25 mostra as linhas de não-ideal idade e de 
inversão para o sistema etanoljbenzenojágua; também são indicados 
os pontos correspondentes aos azeótropos binários etanoljbenzeno 
e benzenojágua; uma vez que os gráficos não mostram as duas 
linhas de não-idealidade juntas, não é possível visualizar o 
azeótropo 1-3 (neste caso, etanoljágua); entretanto, isso não 
constitui uma deficiência grave, uma vez que o objetivo principal 
em se plotar as linhas de não-idealidade e de inversão juntas é 
determinar se há um azeótropo ternário. Os azeótropos binários 
podem ser identificados nas próprias superfícies de equilíbrio, 
como já foi mostrado anteriormente. O azeótropo ternário formado 
por etanoljbenzenojágua também é indicado nessa figura; para se 
identificar se o cruzamento das linhas se refere ao azeótropo 
ternário, somam-se as composições extraídas dos gráficos para 
aqueles pontos; se x,+x,+x, = 1, O, o ponto de intersecção 
representa um azeótropo formado pelos três componentes da 
mistura. Nesse caso, parte-se das frações molares encontradas 
graficamente nesse ponto para simular novos flashes, 
iterativamente, e determinar a composição do azeótropo ternário. 
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Figura V.25 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema etanol(1)/benzeno(2)/água(3) 
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Na figura V.25 percebe-se que aparece o ponto do azeótropo 
ternário nos dois gráficos (X1 X 2 e X 2 X 3 ), mas isso nem sempre 
acontece; nas figuras V.27 e V.28 apenas um dos gráficos 
apresentou esse cruzamento que indica existência do azeótropo 
ternário. Isso acontece devido ao número de linhas utilizadas 
para desenhar cada superfície; às vezes o azeótropo se situa numa 
região em que há poucos pontos, ou fora de uma das linhas 
traçadas e por isso não é percebido em um dos gráficos (X1 X 2 ou 
X2 X3 ), de forma que basta que um dos gráficos apresente esse 2 9 
ponto de intersecção (e, nesse caso, verifica-se se X1 + X2 * 1,0 
ou X 2 + X 3 * 1,0) para que haja indicação da existência de um 
azeótropo ternário. 
Para todos os sistemas foram determinadas as linhas de não-
idealidade (x1 =Y1 ejou X 3 =Y3 ) e de inversão (X2 =y2 ), e construídos 
os gráficos X1 X2 e;ou X2 X3 • A seguir são apresentados esses 
gráficos para todos os sistemas. 
Sistema 1 
A figura V.26 confirma a existência de um único azeótropo, 
binário ( etanol/água). Pelas superfícies de equilíbrio observa-se 
que as curvas de equilíbrio x 2=0, o e X 3=0, O estão bem acima do 
plano da diagonal e também Horsley (1973) afirma que acetaldeído 
não forma azeótropos com etanol e água. 
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Figura V.26 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema acetaldeído(l)jetanol(2)/água(3) 
Sistema 2 
A figura V.27 confirma a existência dos azeótropos binários 
etanoljágua e pentanojetanol. 
O segundo ponto de intersecção no gráfico X2 X3 , nas 
concentrações X 2 "0, 06 e X 3 "0, 05, indica a existência de um 
azeótropo ternário com essa composição. Partiu-se então desses 
valores e, através de ajuste fino no PROII, chegou-se à 
composição x,=0,9045, X2 =0,0475 e X 3 =0,0480 para a fase líquida 
global (que é igual à composição da fase vapor). 





0.0 +•nr;······ r 
. I 
/& I 
r•r;r•rrrnrrnrnnT ,f;·:,: ,1~ 




0.8 l *". 
i . 




0 2 1 azeotropo "* 
. r~_// ternorio ~ 
t . . . azeotropo , ___ "\. . ....__ ~ etanoljogua ~ Ü. Ü .... 'I - ""'I"TT~'"lõl~rT'<~ íTTTlt~TTTTTTTTTI"TTTT 
0.0 0.2 0.4 0.6 O.B 1.0 
x2 
!:Xf::dSA:f:c, Linho de non ;rJ(--,o: -iu,jp 
'i<-+--*-+4 Linfw de inve1 soo 
~Linho de noo--ideolidade 
*+4<--+-* Línha de invet·sao 
Figura V.27 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema pentano(l)jetanol(2)/água(3) 
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os resultados de todos os azeótropos ternários obtidos, e 
sua análise, serão apresentados no item V.5.1.Azeótropos 
Ternários - Análise. 
Sistema 3 
Na figura V.28 podem ser visualizados os azeótropos 
binários hexanojetanol e etanoljágua; percebe-se ainda um 
azeótropo ternário, na intersecção que ocorre no gráfico X2 X3, na 
composição X2 "Ü, 265 e X3"0, 11. A partir desses valores foram 
feitas novas simulações no PRO II 1 chegando-se à composição 
X1 =Ü 1 6366 1 X2 =Ü 1 24 73 e X3=Ü 1 1161. 
Na seção V. 5.1 é feita análise desses r e sul ta dos 1 que 
também são comparados com dados da literatura. 
Sistema 4 
A figura V.29 indica a existência dos azeótropos binários 
2 1 3 1 3-trimetil-1-butenojetanol e 2 1 3 1 3-trimetil-1-butenojágua; o 
segundo ponto de intersecção 1 que aparece nos dois gráficos 1 
fornece a composição inicial para o azeótropo ternário: x,"0 1 535 1 
X2 "0 1 295 e X3"Ü 1 17. Pela simulação feita em seguida foram obtidos 
os valores: x,=0 1 5311 1 X2=0 1 2960 e X3=0 1 1729. 
A composição das três fases será apresentada na seção 
V.5.1. 
Sistema 5 
os azeótropos binários etanoljbenzeno e benzeno/água 
aparecem nos gráficos da figura V.30. Analogamente ao sistema 4 1 
os dois gráficos apresentam um segundo ponto de intersecção 
(X 1 "0 1 3 1 X2 "0 1 52 e X3"Ü 1 18) 1 relativo ao azeótropo ternário. 
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Figura V.28 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema hexano(l}jetanol(2)/água(3} 
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Sistema 2,3,3-trimetil-l-buteno(l)jetanol(2)/água(3) 
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Figura V.30 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema etanol(1)/benzeno(2)jágua(3) 
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Do PROII foi obtida a composição do azeótropo: X1 =0,2885, 
X2 =0,5205 e x,=0,1910, que será comparada com valores da 
literatura na seção V.5.1. 
Sistema 6 
Na figura V.31 encontram-se os azeótropos 
etanoljciclohexano e ciclohexanojágua. O segundo ponto de 
intersecção, presente nos dois gráficos, forneceu a composição 
inicial para o azeótropo etanoljciclohexanojágua: x1 ~0,34, X2 ~0,52 
e x,~0,15. A composição exata, obtida pelo PROII, é: X1 =0,3246, 
x,=0,5255 e x,=O,l499. 
Sistema 7 
Os dois únicos azeótropos binários existentes no sistema 7, 
etanoljágua e águaj3-metil-1-butanol, aparecem na figura V.32. 
Pelos gráficos nota-se que não há azeótropo ternário. 
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Figura V.32 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema etanol(l)jágua(2)/3-metil-1-butanol(3) 
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Sistema 8 
o único azeótropo do sistema 8, etanoljágua, aparece na 
figura V.33. A linha de não-idealidade é tão pequena que aparece 
como um único ponto, 
linha, na figura V.33. 
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Figura V.33 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema etanol(l)jágua(2)jetileno glicol(3) 
Sistema 9 
Só existe um azeótropo - acetonajmetanol conforme indica 
a figura V. 3 4. Convém ressalta r ainda que a 1 inha de não-
ideal idade X 1 =Y1 é tão curta que aparenta ser apenas um ponto, 
quando, na realidade, é composta de três pontos. 
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Figura V.34 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema acetona(1)jmetanol(2)/furfural(3) 
Sistema 10 
As linhas de inversão e de não-idealidade são parecidas com 
as do sistema 9, como pode ser visto na figura V.35. Novamente a 
linha de não-idealidade é muito pequena, parecendo mais um único 
ponto. Há apenas um azeótropo nesse sistema: acetonajmetanol. 
Sistema 11 
A figura V.36 apresenta os azeótropos binários hexanojágua 
e águajfenol. Não há indicação de azeótropo ternário. 
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Figura V.35 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema acetona(1)/metanol(2)/metil-furfural(3) 
Sistema 12 
Na figura V. 37 encontram-se os dois únicos azeótropos desse 
sistema: ciclohexanojágua e águajfenol. Não há azeótropo 
ternário. 
Sistema 13 
Na figura V.38 nota-se o azeótropo águajtolueno na 
intersecção das linhas x,=y, e X2 =y2 (gráfico x,X2 ). 
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Figura V.37 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema ciclohexano(l)/água(2)/fenol(3) 
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Figura V.38 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema água(l)jtolueno(2)/fenol(3) 
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Sistema 14 
Como pode ser observado pelas linhas da figura V.39, há um 
azeótropo formaldeidojmetanol. 
Sistema 15 
À figura V.40 confirma os dois azeótropos binários: 
formaldeido/isopropanol e isopropanoljágua; o azeótropo 
formaldeidojágua não aparece mas foi detectado nos cálculos; a 
intersecção em X1 "'0,59, X2 "0,18 e X3 "0,24 indica o azeótropo 
ternário. À composição exata, obtida via simulações do PROII, é: 
x1 =0,5944, x2 =0,1692 e x,=0,2364. 
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Figura V.39 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema formaldeído(l)jmetanol(2)/água(3) 
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Figura V.40 - Linhas de não-idealidade e de inversão 
Sistema formaldeído(l)jisopropanol(2)jágua(3) 
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V.5.1 AZEÓTROPOS TERNÁRIOS - ANÁLISE 
Conforme apresentado anteriormente, seis dos quinze 
sistemas estudados possuem azeótropo ternário: 
- sistema 2: pentanojetanoljágua 
- sistema 3: hexanojetanoljágua 
- sistema 4: 2,3,3-trimetil-1-butenojetanoljágua 
- sistema 5: etanoljbenzenojágua 
- sistema 6: etanoljciclohexanojágua 
-
sistema 15: formaldeidojisopropanoljágua 
Dos seis azeótropos encontrados, apenas o formaldeidoj 
isopropano1jágua é um azeótropo homogêneo; os outros cinco são 
heterogêneos e, portanto, de mínimo ponto de ebulicão, enquanto 
que o azeótropo formaldeidojisopropanoljágua é de máximo ponto de 
ebulicão. 
A tabela V.7 mostra os resultados obtidos para o azeótropo 
pentanojetanoljágua; não foram encontrados dados na literatura 
para comparar com estes : 
Tabela V.7 - Azeótropo ternário (fase liquida global) 
fonte Xpentano Xetano1 X água T (.c) 
este trabalho 0,9045 0,0475 0,0480 34,1958 
Depois de obtida a composição da fase liquida global, que 
é igual à composição da fase vapor, efetuou-se a separação das 
fases liquidas, de modo a obter as composições das duas fases (xi 
e xi'). A figura V.41 apresenta um esquema de como é feita essa 
separação; para isso utiliza-se um segundo flash com três 
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correntes de saída, sendo duas líquidas e uma vapor (o segundo 
flash funciona como um separador de fases), e dessa forma obtém-









x' X11 x' 1 ' 2' 3 
Figura V.41 - Simulação de Flashes Trifásicos 
A composição das três fases do azeótropo pentanojetanol( 
água é apresentada na tabela V.8 
Tabela V.8 - Composição das duas fases líquidas separadas 
Componentes xi x~r y, 
pentano 0,9559 0,0010 0,9045 
etanol 0,0424 0,1379 0,0475 
água 0,0017 0,8611 0,0480 
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A composição do azeótropo hexanojetanoljágua é apresentada 
na tabela V.9, e a composição das duas fases líquidas, na tabela 
V.10 : 
Tabela V.9 - Azeótropo ternário (fase líquida global) 
fonte XheKano Xetano1 X água T ( o c) 
este trabalho 0,6366 0,2473 0,1161 56,5250 
literatura' 0,6135 0,2741 0,1124 56,4 
li teratura2 0,6979 0,1843 o' 1178 56 
1- Horsley (1973), Swietoslawski et all (1959) 
2- Horsley (1973), Union carbide Chemicals Co. (1958,1961) 
Alguns dos resultados obtidos pelo PROII estão distantes 
dos experimentais, contudo observa-se que 
experimentais também diferem bastante entre si. 
os valores 
Tabela V.10 - Composição das duas fases líquidas separadas 
Componentes xi xir Y1 
hexano 0,0462 0,9074 0,6366 
etanol 0,6001 0,0855 0,2473 
água 0,3537 0,0071 0,1161 
O sistema 2,3,3-trimetil-1-butenojetanol/água também forma 
azeótropo ternário. As tabelas V .11 e V .12 ilustram os dados 
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(onde 233MlB refere-se ao 2,3,3-trimetil-1-buteno). Não foram 
encontrados dados na literatura para comparação. 
Tabela V.ll - Azeótropo ternário (fase líquida global) 
fonte X233M~B Xetano1 X água T (.c) 
este trabalho 0,5311 0,2960 0,1729 62,6815 
Tabela V.l2 -Composição das duas fases liquidas separadas 
Componentes xi xir Y1 
2,3,3-trimetil-1-buteno 0,7518 0,0212 0,5311 
etanol 0,2193 0,4733 0,2960 
água 0,0289 0,5055 0,1729 
O sistema etanoljbenzenojágua tem sido bastante estudado na 
literatura, razão pela qual há mais dados na literatura deste 
sistema que dos outros; a tabela V .13 apresenta os valores 
encontrados para o azeótropo ternário a partir da metodologia 
desenvolvida neste trabalho, os dados experimentais fornecidos 
por Pham e Doherty (1990a) e os valores calculados por Pham e 
Doherty usando a equação NRTL. 
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Tabela V.13 - Azeótropo ternário (fase liquida global) 
fonte Xetano1 Xben:teno X água T ( o c) 
este trabalho 0,2885 0,5205 0,1910 63,86 
Pham e Doherty1 0,2738 0,5217 0,2045 64,26 
Pham e Doherty2 0,2282 0,5387 0,2331 64,86 
1 - calculado com equação NRTL 
2- experimental- Horsley (1973), Young e Fortey (1902) 
Como se pode observar, os resultados deste trabalho e os de 
Pham e Doherty estão próximos, porém ambos estão distantes dos 
pontos experimentais; essa distância dos pontos calculados e dos 
experimentais também foi observada para os outros azeótropos 
ternários; Pham e Doherty a atribuiram aos parâmetros utilizados, 
que ainda não são adequados para representar o ELLV de misturas 
ternárias; outro fator que merece estudo é o próprio fato dos 
valores experimentais terem sido obtidos há muito tempo atrás, 
sendo, portanto, interessante se efetuar novos experimentos a fim 
de se confirmar ou se corrigir os valores antigos. 
Na tabela V.14 encontram-se as composições das duas fases 
liquidas azeotrópicas apenas para os resultados deste trabalho: 
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Tabela V.14 - Composição das duas fases líquidas separadas 
Componentes x' i xii y, 
etanol 0,2482 0,3918 0,2885 
benzeno 0,7163 0,0193 0,5205 
água 0,0355 0,5889 0,1910 
Os resultados encontrados para o sistema etanol/ 
ciclohexanojágua são mostrados nas tabelas V.15 e V.16. 
Tabela V.15 - Azeótropo ternário (fase líquida global) 
fonte Xetano~ Xcic1ohexano X água T (o c) 
este trabalho 0,3246 0,5255 0,1499 62,3568 
literatura' 0,2688 0,5638 0,1674 62,6 
literatura2 0,2222 0,5438 0,2340 62,1 
1- Horsley (1973), Zieborak e Galska (1955) 
2- Horsley (1973), Union Carbide Chemicals Co. (1958,1961) 
Também para o sistema com ciclohexano se observa, como no 
caso do azeótropo hexanojetanoljágua, que os dois valores 
experimentais relatados na literatura diferem entre si, o que 
reforça a necessidade de se comprovar a reprodutibilidade dos 
mesmos. 
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Tabela V.16 - Composição das duas fases líquidas separadas 
Componentes xi xi:r y, 
etanol 0,0904 0,6154 0,3246 
ciclohexano 0,9064 0,0526 0,5255 
água 0,0032 0,3320 0,1499 
Por último, o sistema formaldeídojisopropanoljágua também 
tem um azeótropo ternário; é um azeótropo de máximo ponto de 
ebulição, homogêneo (ou seja, não está situado na 
trifásica apresentada pelo sistema), como se observa na 
região 
tabela 
V .1 7. Não foram encontrados, na literatura, dados para este 
azeótropo. 
Tabela V.17 - Azeótropo ternário homogêneo 
fonte XforiJ~:al.deido Xisopropanol X água T ( • C) 
este trabalho 0,5944 0,1692 0,2364 116,241 
V. 6 CONCLUSÃO 
Apesar da vantagem que o simulador possui de fornecer os 
parâmetros de interação para o modelo termodinâmico escolhido, ou 
de gerar tais parâmetros, é necessário verificar se são 
adequados; para sistemas com separação de fases líquidas deve-se 
usar parâmetros procedentes de dados do equilíbrio líquido-
líquido, e para sistemas que não as formem, os parâmetros 
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procedentes do equilibrio liquido-vapor. 
As superficies de equilibrio permitem ver qual a faixa de 
composição em que ocorre a separação de fases liquidas e para que 
concentração de solvente não há mais separação de fases liquidas. 
Convém ressaltar que Cairns e Furzer (1990b) observaram que os 
modelos termodinâmicos atuais não têm predito com exatidão a 
extensão da região trifásica; os autores deste trabalho, contudo, 
acreditam que tal deficiência seja causada pelos parâmetros de 
interação, e não pelos modelos em si. 
A partir das linhas de não-idealidade e de inversão de um 
sistema é possivel identificar os azeótropos ternários, se 
existirem. Também é possivel confirmar a existência de azeótropos 
binários, que são visiveis nas próprias superficies de 
equilibrio. A metodologia desenvolvida permite ainda determinar 
a composição do azeótropo ternário e, no caso de ser heterogêneo, 
a composição de cada uma das fases em equilibrio. 
Neste trabalho observou-se que todos os sistemas com 
azeótropo ternário possuiam três azeótropos binários {sistemas 2 
a 6 e 15) ; esse fato sugere que, quando um sistema ternário 
apresentar três azeótropos binários, há forte indicação de que 
existe também o azeótropo ternário. o fato de não haver três 
azeótropos binários, entretanto, não impede a existência de um 
azeótropo ternário, uma vez que Horsley {1973) relata três 
azeótropos ternários envolvendo águajmetanol: águajmetanol/ 
cloroacetato de metila, águajmetanol/2-metil-furano e água; 
metanoljisopreno - enquanto que o par águajmetanol não forma 
azeótropo à pressão de 1 atmosfera. Por essa razão tornam-se 
ainda mais importantes as linhas de não-idealidade e de inversão, 
que permitem visualizar se existe ou não um azeótropo ternário. 
Ainda há necessidade de mais parâmetros de interação, 
principalmente baseados em dados de ELLV ternários, para 
representar com exatidão o equilibrio trifásico. 
CAPÍTULO VI 
UTILIZAÇÃO DA LINHA DE INVERSÃO PARA ESCOLHA DE 
SOLVENTES 
Este capítulo vai estudar o comportamento da linha de 
inversão para diversos sistemas e sugerir hipóteses que associem 
a linha de inversão à escolha de processos de separação, mais 
especificamente as destilações azeotrópica e extrativa. 
As figuras VI .1 a VI .15 apresentam as superfícies de 
equilíbrio y 2 , com as respectivas linhas de inversão, para os 
sistemas 1 a 15 (tabela V.1). 
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~---)1 Jr'1U dCJ diCllJ I 
i __ i:,f-1o de inve:·-~-,-:_-; 
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Figura VI.2 - Superficie de equilibrio y 2 
Sistema pentano(1)/etanol(2)jágua(3) 
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Figura VI.3 - Superfície de equilíbrio y 2 
Sistema hexano(l)jetanol(2)/água(3) 
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i'!rg1o de diogonol 
i inhcJ de 1nvcnsoo 
Figura VI.5 - Superfície de equilíbrio y, 
Sistema etanol(l)jbenzeno(2)/água(3) 
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Plono (-,,~, dio~~onol 
Linho CJ(' 'nversoo 
Figura VI.6 - Superfície de equilíbrio y, 
Sistema etanol(l)jciclohexano(2)/água(3) 
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X2 
Figura VI.7 - Superficie de equilibrio y 2 
Sistema etanol(l)/água(2)/3-metil-l-butanol(3) 
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Plano rio diogonol 
Linho de inversoo 
Figura VI.8 - Superfície de equilíbrio Y2 
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Y, 
Sistema etanol(l)/água(2)/etileno glicol(3) 
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GRUPO B 
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!''lona do dioqonol 
Linho de inve,-soo 
Figura VI.9 - Superfície de equilíbrio Y2 
Sistema acetona(l)jmetanol(2)/furfural(3) 
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Plano do diOCJOr-,o! 
Linho de inver"rJ 
Figura VI.lO - Superfície de equilíbrio y 2 
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Sistema acetona(l)jmetanol(2)jmetil-furfural(3) 
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GRUPO C 
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Figura VI.ll - Superfície de equilíbrio y, 
Sistema hexano(l)/água(2)/fenol(3) 
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~- Clr-!C do cliogonol 
.-1hU rje ',nversoo 
Figura VI.12 - Superfície de equilíbrio y, 
Sistema ciclohexano(l)/água(2)/fenol(3) 
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Figura VI.13 - Superfície de equilíbrio y 2 
Sistema água(l)/tolueno(2)/fenol{3) 
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Plono CCJ c:!iog nu: 
Linha c];~; rnver-soc) 
Y, 
Figura VI.15 - Superfície de equilíbrio y 2 
Sistema formaldeído(l)/isopropanol(2)/água(3) 
Capítulo VI - Utilização da LI para Escolha de Solventes 158 
No grupo A estão apresentados vários sistemas envolvendo 
etanoljágua +solvente. Nos sistemas 2,3 e 4 o solvente (pentano, 
hexano e 2,3,3-trimetil-1-buteno, respectivamente) é o componente 
mais volátil; nos sistemas 5 e 6 o solvente (benzeno e 
ciclohexano, respectivamente) é o componente de volatilidade 
intermediária, e nos sistemas 7 e 8 ele é o componente menos 
volátil (3-metil-1-butanol e etileno glicol). 
A linha de inversão (LI) do sistema acetaldeídojetanoljágua 
(figura VI.l) é uma reta que cruza todo o plano da diagonal, e 
quase coincide com um dos lados do plano. 
Na figura VI.2 (sistema pentanojetanoljágua) observa-se que 
a linha de inversão parece formar um "L", mas ela se sobrepõe a 
um dos lados do plano da diagonal e ao eixo x,; apenas um trecho 
é mais visível, entre as curvas x 1 =0,8 e x,=O,O. 
A linha de inversão na figura VI.3 (hexanojetanoljágua) já 
"subiu" um pouco no plano da diagonal; ainda tem formato 
semelhante a um "L", e uma parte da LI ainda se sobrepõe a um dos 
lados do plano da diagonal; o trecho mais visível da LI fica 
situado perto da curva x2=0,2. 
A linha de inversão na figura VI.4 está um pouco mais acima 
no plano que as anteriores e já tem uma forma intermediária entre 
as anteriores e as dos próximos sistemas. 
Nos sistemas 5 e 6 (figuras VI. 5 e VI. 6) as linhas de 
inversão são visíveis na parte superior do plano da diagonal e 
assemelham-se a um semi-círculo. Esses sistemas são constituídos 
de etanoljbenzenojágua e etanoljciclohexanojágua. 
Já etanoljágua/3-metil-1-butanol têm uma linha de inversão 
bem diferente das outras, vísivel na figura VI.7, e que parece 
estar "descendo" no plano da diagonal. 
A mistura etanoljáguajetileno glicol (figura VI.8) 
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apresenta uma linha de inversão com formato semelhante a um "L", 
que cobre uma grande área do plano da diagonal, sendo visível em 
quase toda a extensão do plano. 
Uma análise das linhas de inversão desses sistemas mostra 
que ela começa apresentando a forma de um "L" - figuras VI. 2, 
VI.3 e VI.4- (quando o solvente é o componente mais volátil); em 
seguida, tem a forma de um semi-círculo (figuras VI.5 e VI.6) no 
alto do plano da diagonal (quando o sol vente é o componente 
intermediário) e, quando o sol vente passa a ser o componente 
menos volátil, a linha de inversão volta a ser uma curva (figura 
VI.7) ou "descer" no plano e assumir a forma de um "L" (figura 
VI. 8). 
o grupo B tem acetonajmetanoljfurfural (figura VI. 9) e 
acetonajmetanoljmetil-furfural (figura VI.lO); as duas linhas de 
inversão são muito semelhantes e se situam na parte direita do 
plano da diagonal, não totalmente se assemelhando com um semi-
círculo como nas figuras VI.4, 5 e 6. 
No grupo c, constituído de hexanojáguajfenol (figura 
VI.ll), ciclohexanojáguajfenol (figura VI.l2) e águajtoluenoj 
fenol (figura VI.l3), as linhas de inversão não são totalmente 
visíveis porque uma parte delas coincide com um dos lados do 
plano da diagonal; além disso, a LI na figura VI.ll também se 
sobrepõe à curva X2=0,2, dificultando a sua visualização; ainda 
assim, assemelha-se a um "L". À medida que se usa solventes de 
temperaturas de ebulição maiores ( Te~exano < Tebcic1ohexano < Tebto1ueno) I 
a LI "sobe" no plano e começa a tomar a forma de um semi-círculo, 
da mesma maneira como aconteceu com os sistemas do grupo A. 
os sistemas do grupo D têm comportamentos distintos dos 
apresentados pelos outros grupos. A 1 inha de inversão apresentada 
por formaldeídojmetanoljágua é quase uma reta, pequena, situada 
no canto direito inferior do plano. Já a mistura formaldeídoj 
isopropanoljágua tem uma linha de inversão descontínua; o trecho 
maior fica na parte direita do plano, e o menor fica no canto 
esquerdo superior do plano da diagonal. 
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Para se analisar o desempenho dos solventes em relação aos 
processos de separação por destilação azeotrópica e extrativa 
utilizaram-se as análises feitas anteriormente quanto à presença 
ou não de miscibilidade parcial e ao comportamento da linha de 
inversão para cada caso. o solvente para destilação azeotrópica 
deve ser mais volátil que os outros componentes ou de 
volatilidade intermediária; para destilação extrativa, o solvente 
deve ser o componente menos volátil da mistura. 
Sendo assim, os sistemas a serem analisados quanto à 









E os sistemas ligados à destilação extrativa: 
(7) etanoljáguaj3-metil-l-butanol 
(8) etanoljágua;etileno glicol 
Alguns dos sistemas estudados neste trabalho não fazem 
parte dessas análises das linhas de inversão em relação às 
destilações azeotrópica e extrativa; o objetivo, nesse caso, é 
observar o comportamento apresentado pelos mesmos. 
Acetaldeído, etanol e água são geralmente separados por 
destilação convencional; observou-se que não há formação de duas 
fases líquidas neste caso e ressalta-se o fato de que também não 
há formação de azeótropo ternário neste sistema, o que pode ser 
atribuído à forma da linha de inversão, ou seja, quando a linha 
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de inversão é uma reta o sistema não apresentaria azeótropo 
ternário. 
Acetonajmetanoljfurfura1 e acetonajmetano1jmetil-furfural 
também não são analisados pois não são próprios para destilação 
azeotrópica por não apresentarem miscibilidade parcial. 
Os sistemas com formaldeído apresentam uma região pequena 
de separação de fases líquidas e linhas de inversão com 
comportamento bem diferente dos outros observados, razões pelas 
quais também não entram nessa análise. 
VI.1 ANÁLISE DA LINHA DE INVERSÃO PARA DESTILAÇÃO AZEOTRÓPICA 
Etano! e água formam um azeótropo de mínimo de ponto de 
ebulição (azeótropo de mínimo); sendo assim, um solvente 
apropriado para separar essa mistura por destilação azeotrópica 
deve também formar novos azeótropos de mínimo (Stichlmair, 1989). 
Isso realmente acontece para todos os solventes apresentados, 
indicando que todos poderiam ser utilizados. Já se observou, 
contudo, que à medida que o ponto de ebulição do solvente 
aumenta, a linha de inversão tende a formar um semi-círculo no 
alto do plano da diagonal (sistemas 1 a 6). Ainda, segundo Maciel 
et all (1992}, justamente benzeno e ciclohexano são os melhores 
solventes para a separação da mistura etanoljágua em termos de 
gasto total de energia (coluna azeotrópica propriamente dita e 
coluna de recuperação de água). Daí sugere-se a hipótese de que, 
quando a linha de inversão tiver a forma de um semi-círculo, tem-
se o ( s) melhor ( es) sol vente ( s) para a separação de qualquer 
mistura binária (do ponto de vista de gasto de energia). 
Obviamente, essa hipótese precisa ser testada para tantos 
sistemas quanto possível, a fim de ser confirmada. 
Água e fenol também formam um azeótropo de mínimo; como os 
solventes hexano, ciclohexano e tolueno formam azeótropos de 
mínimo, os três podem ser usados para separar água e feno!. Aqui 
também é preciso testar se o tolueno é o melhor solvente, para 
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comprovar (ou contestar) a hipótese levantada anteriormente (a 
linha de inversão do sistema com tolueno é a que mais se aproxima 
de um semi-circulo, como pode ser visto pelas figuras VI.11, 
VI.12 e VI.13). É importante salientar que na indústria de 
resinas fenólicas o tolueno é usado como solvente para a 
separação da mistura fenol-água. No trabalho de Maciel e Prestes 
(1994) foi feita a simulação com este sistema usando o tolueno e 
os resultados foram atraentes. 
VI. 2 ANÁLISE DA LINHA DE INVERSÃO PARA DESTILAÇÃO EXTRATIVA 
Os sistemas 7 e 8 envolveriam separação da mistura etanolj 
água via destilação extrativa, sendo que a temperatura de 
ebulição do etileno glicol é maior que a do 3-metil-1-butanol. Os 
critérios de seleção de solventes apresentados por Stichlmair 
(1989) não são aplicáveis neste caso, uma vez que não se trata 
mais de destilação azeotrópica. 
A comparação das figuras VI.7 e VI.B mostra duas linhas de 
inversão bem diferentes; a linha de inversão do sistema etanol/ 
águajetileno glicol tem a forma de um "L" e abrange uma grande 
área do plano da diagonal, ao contrário da linha de inversão da 
mistura etanoljágua/3-metil-1-butanol. Um fator que torna o 3-
metil-1-butanol um solvente impróprio para essa separação é o 
fato de que ele forma um azeótropo com o componente 
intermediário, o que é indesejável; além disso, existe a 
problemática de separação de fases liquidas para este sistema 
ternário, o que também não é desejável para a destilação 
extrativa. 
Levanta-se a hipótese, neste caso de separação por 
destilação extrativa, da forma apresentada pela linha de inversão 
do sistema com etileno glicol ser caracteristica de sistemas com 
um bom solvente {uma forma em "L" que cobre uma grande área do 
plano da diagonal). 
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VI. 3 CONCLUSÃO 
A linha de inversão parece assumir um formato 
caracteristico de acordo com a volatilidade dos componentes, como 
observado pelos sistemas com separação de fases liquidas. 
Foram sugeridas duas hipóteses relacionando a linha de 
inversão com escolha de solventes para separação por destilação 
azeotrópica ou extrativa: 
para destilação azeotrópica os melhores solventes seriam 
aqueles cujas linhas de inversão têm um formato de semi-
circulo (seriam os solventes para os quais a separação 
exigiria menos gasto de energia); 
para destilação extrativa os melhores solventes seriam 
aqueles que produzem linhas de inversão cobrindo grande 
área do plano da diagonal e com a forma de um "L". 
Essas hipóteses visam selecionar, dentre uma série de 
solventes possiveis, os melhores; esses então seriam analisados 
via simulação em computador ou por outros testes que forem 
necessários para decidir qual o melhor. Dessa forma, utilizando 
a linha de inversão economiza-se muito tempo na medida em que ela 
pode ser usada para restringir o espaço de busca, isto é, o 
número de solventes a serem estudados. 
Essas duas hipóteses confirmam casos clássicos da separação 
de misturas ternárias, todavia é necessário que se proceda com 
cálculos de destilação para misturas que ainda não foram 
testadas, para validade geral. 
CAPÍTULO VII 
CONCLUSÕES E SUGESTÕES 
VII.1 CONCLUSÕES 
As superfícies de equilíbrio são de grande utilidade para 
caracterização de sistemas ternários, principalmente com relação 
à identificação da miscibilidade parcial; elas também permitem 
uma visualização global das regiões de separação das fases 
líquidas, bem como fornecem uma idéia comparativa da extensão da 
miscibilidade parcial com relação a diversos tipos de sistemas; 
é possível ver a partir de que composição a problemática da 
separação de fases líquidas desaparece. 
As superfícies de equilíbrio mostraram-se adequadas para a 
caracterização de sistemas ternários, possibilitando que se faça 
um estudo sistemático de sistemas em equilíbrio líquido-vapor e 
equilíbrio líquido-líquido-vapor. A literatura tem usado 
diagramas triangulares para descrever os sistemas ternários, 
porém tais diagramas não são totalmente adequados para realizar 
o estudo de sistemas em ELV e ELLV. 
Um problema comum quando da escolha de processos de 
separação é a escolha do solvente mais adequado; muitas vezes os 
engenheiros se defrontam com uma gama variada e extensa de 
solventes possíveis, e que levaria muito tempo para ser analisada 
completamente; neste trabalho tentou-se mostrar que, com a ajuda 
da linha de inversão, que é gerada nas superfícies de equilíbrio 
y2, é possível diminuir o número de solventes a serem analisados, 
de modo que se possa limitar a uma quantidade razoável de 
compostos os estudos posteriores de simulação, análise de 
viabilidade econômica, seletividade, etc. Dessa forma, a linha de 
inversão é um elemento importante na caracterização de sistemas. 
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A partir das linhas de não-idealidade e de inversão de um 
sistema qualquer é possível identificar a formação ou não de 
azeótropos ternários e obter uma estimativa da composição desses 
azeótropos. Esta estimativa é então refi nada com um ou dois 
cálculos posteriores. 
Foram feitas duas hipóteses relacionando a linha de 
inversão com a escolha de solventes, para separação por 
destilação azeotrópica ou extrativa, e essas hipóteses são 
confirmadas com casos clássicos da literatura, como por exemplo 
a separação da mistura etanol-água. 
A metodologia desenvolvida para usar o PROII mostrou-se 
adequada para gerar os pontos necessários à construção das 
superfícies de equilíbrio de sistemas altamente não ideais e dos 
gráficos das linhas de não-idealidade e de inversão. A composição 
de todas as fases em equilíbrio pode ser determinada; quando o 
banco de dados do simulador não dispõe das propriedades físicas 
e correlações necessárias, é possível usar o programa de predição 
de propriedades do pacote (DATAPREP) para cobrir essa 
deficiência. 
Assim, espera-se que com a metodologia e os programas 
desenvolvidos se consiga entender melhor os sistemas ternários e 
definir as estratégias de separação mais rapidamente. 
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VII.2 SUGESTÕES 
Predizer dados do metil-furfural para comparar com dados 
gerados pelo DATAPREP e avaliar a confiabilidade dos mesmos. 
Reunir todos os programas utilizados (desenvolvidos em c e 
em Fortran) em um único programa com interface "amigável ao 
usuário" para facilitar o manuseio de dados e arquivos. 
Testar parâmetros obtidos da literatura para os sistemas 
que apresentam mais problemas, para que se possa testar a 
qualidade dos parâmetros fornecidos pelo simulador. 
Simular colunas de destilação azeotrópica e extrativa para 
comprovar as hipóteses feitas a respeito das linhas de inversão 
e escolha dos melhores sol ventes (principalmente para os sistemas 
com fenol). 
Unir conclusões elaboradas com base na análise dos diversos 
sistemas estudados (neste trabalho e no de Henriques, 1995) para 
desenvolver um programa de inteligência artificial para decidir 
que processo de separação usar em face do tipo de sistema (ideal, 
não-ideal sem azeótropo, não-ideal com azeótropo e com 
miscibilidade parcial). 
Construir superficies de equilibrio para outros sistemas, 
procurando analisar a volatilidade relativa do solvente, ou seja, 
estudar solventes mais voláteis, intermediários e menos voláteis 
para um dado sistema. Alguns exemplos de sistemas que poderiam 
ser estudados (todos são apresentados pela literatura como sendo 
sistemas trifásicos) são: 
éter etilicojetanoljágua 
tetracloreto de carbonojetanoljágua 
etanoljtricloroetilenojágua 
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acetato de etilajáguajácido acético 
formato de propilajáguajácido acético 
águajacetato de propilajácido acético 
águajácido acéticojacetato de butila 
167 
No capítulo VI foi dito que seria necessário usar 
hidrocarbonetos de pontos de ebulição próximos aos do 3-metil-1-
butanol e etileno glicol para confirmar (ou contestar) a análise 
das formas da linha de inversão para os sistemas envolvendo 
etanoljágua; alguns solventes sugeridos são: 
n-propil-ciclopentano CaH1• - Teb = 130,95"C 
metil-cicloheptano c.H1. - Teb = 133,95"c 
n-undecano - CuH24 - Teb = 195,95"c 
1,2,3,5-tetrametil-benzeno 
- CwHu - Teb = 197,95"c 
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APÊNDICE A 





PRO/li supports the UNIFAC method for predicting liquid activity coetticients. 
Components chosen from the component library have built in structural defini-
tions. Use r supplied components require structural data if UNI FAC is to be used. 
Component Structural Data for UNIFAC (optionaO 
The STRUCTURE and GROUP statements may be used to provide data for non-
library components for use with the UNIFAC method. In addition, the predefined 
data for PRO/IIIibrary components may be overridden. 
Available group data are given in Table 18.1. Groups are denoted with a four 
digit integer with an 'iijk' format. 'ii' represents a major grouping ol components. 
'j' denotes a subgroup and 'k' identifies individual groups. Major groups of 70-99 
are reserved for user -defined structural groups (corresponding to individual 
group identifiers of 7000-9999). 
STRUCTURE i. igroup(n)/. .. 
This statement is used to define the individual structural groups for any com~ 
ponent(s). lt desired, the individual structural groups for any library component 
may also be redefined. 
GROUP 
Component number. 
igroup(n) The four digit identifier for an individual structural 
group contained in the component with 'n' being 
used to define the number of such groups. Up 
to 1 O individual structural groups may be defined 
for any component. 
igroup, 0;, R; 
This statement is used to define new structural groups arid override the van der 
Waats area and volume values. 
igroup A four digit individual group identifier. Existing 
groups may be identified from Table 18.1. Use 
7000-9999 for user defined groups. 
O; van der Waals area parameter for the individual 
group. 
O;= Aw/(2.5x 1Cf') 
where ~ = van der Waals area for group j, 
(cm2/g-mole). 
PRO~I KEYWORD MANUAL 
February 1991 
UNIFAC STRUCTURAL GROUPS 18-1 
Rj van der Waa!s volume parameter for the in-
dividual group . 
R;~ Vw/15.17 
where Vw; ~ van der Waals area for group j. (cm3/g· 
mole). 
Example: For demonstration purposes, normal butane and benzene are entered 
with UNIFAC structural data and van der Waals group parameters. In practice, 
these data are available automatically for PR0/11 library components and would 
not be entered. 
COMPONENT DATA LIBID1 ,NC4/2,BENZENE 
STRUCTURE 1 ,0900(2),0901 (2)/2, 1200(6) 
GROUP 0900,0.848,0.9011/& 
0901 ,0.540,0.67 44/1200,0.400,0.5313 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteraction Groups 
Na me 11 I k Structure 
. 
Acids 010 01 o o o 
_.bi-OH 
011 01 i 1 1 A C-OH 
- 01 2 2 o o 
._bl-a._bl_ 
Alcohols 020 02 o o -OH 
021 02 1 1 -CH2 -CH2 -OH 
(021) 02 1 2 OH 
-bH-CH3 
(021) 02 1 3 OH 
-bH-CHz--
(021) 02 1 4 
-b-eH2-0H 
027 02 7 7 -CH2-0H 
Aldehydes 030 03 o o -CH=O 
Amides 040 04 o o o 
_.bi-NH2 
(040) 04 1 1 o 
Hh1-NH-
043 04 3 3 o CH2-
-b1-1-eH2 
(043) 04 4 4 o CH3 
_.bi._1-CH3 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteraclion Groups 
Na me li I k 
(043) 04 5 5 
046 04 6 6 
L. 
Amines 050 05 o o 
(050) 05 o 1 
(050) 05 o 2 
052 05 2 2 
(052) 05 2 3 
(052) 05 2 4 
(055) 05 5 5 
056 05 6 6 
(055) 05 7 7 
(055) 05 8 8 
059 05 9 8 
059 05 9 9 
Ethers 060 06 o o 
(060) 06 o 1 













































UNIFAC lnteractlon Groupa 
11 J k Structure 
06 o 2 
-bH-0-
06 o 3 ~H2-®-
06 o 4 ~H-@ 
06 5 5 AC-0-
06 8 8 
-b-a-
I 
07 o o o 
CH3-b1-a-
07 o 1 o 
-CH2-b1-a-
07 o 2 o \ 
-bH-b'-a-
07 3 3 o 
Ht1-a-
07 6 6 o 
-b'-a 
08 o o Ci-
08 1 1 -CH2-CI 
08 1 2 
-bH-CI 
08 1 3 
-b-el-
I 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteraction Groups 
Na me 11 I k 
084 08 4 4 
(084) 08 4 5 
086 08 6 6 
087 08 7 7 
088 08 8 8 
Paraffins 080 09 o o 
(080) 09 o 1 
(080) 09 o 2 
(080) 09 o 3 
Naphthenes (080) 10 o o 
(080) 10 o 1 
(080) 10 o 2 
Unsaturated HC 110 11 o o 
(11 O) 11 o 1 














































UNIFAC lnteraclion Groups 
li I k Slructure 
11 o 2 
CH2·t-
11 o 3 
-{;H-t-
11 o 4 
-b-b-
11 4 4 -{;•C-
11 4 5 -{;•CH 
11 5 5 -I!H•CH-
11 5 6 ~H-~-
•• 11 5 7 
-t-t-
11 8 8 ~-CH2 
11 8 9 
-k-cH-
12 o o ACH 
12 o 1 AC-
12 2 2 AC-{;H3 
12 2 3 AC-{;Hz-
12 2 4 
AC-bH-
12 2 5 
Ac-b-
I 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteraction Groups 
Na me ii l k 
Ketones 130 13 o o 
(130) 13 o 1 
(130) 13 2 2 
Nitrogen Derivatives 140 14 o o 
141 14 1 1 
(141) 14 1 2 
143 14 3 3 
144 14 4 4 
(144) 14 4 5 
(052) 14 6 6 
-
14 7 7 
-
14 8 8 
- 14 9 9 
Sulfur 150 15 o o 
- 15 1 1 
- 15 1 2 
-
15 4 4 




















































UNIFAC lnteraction Groups 
ii I k Structure 
15 6 6 -€H2-S-
15 7 7 
--l,H-S-
16 1 1 Methanol 
16 i 2 2 Water 
16 3 3 Methyl Amine 
16 4 4 Acetonitrile 
16 5 5 Formic Acid 
16 6 6 Dichloro Methane 
16 7 7 Chloroform 
16 8 8 Carbon T etrachloride 
16 9 9 Nitromethane 
17 o o Carbon Oisulfide 
17 1 1 Furfural 
17 2 2 Pyridine 
17 3 3 Acetylene 
18 5 5 Ethylene Glycol 
18 6 6 Glycerine 
18 7 7 Formaldehyde 
18 8 8 Formamide 
18 9 9 Methyl Mercaptan 
19 o o 1 Methyl Chloride 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteraclion Groups 
Na me 11 I k 
- 19 1 1 
(281) 19 2 2 
203 20 3 3 
247 24 7 7 
(110) 24 8 8 
(046) 24 9 9 
250 25 o o 
Silanes 260 26 o o 
(260) 26 o 1 
(260) 26 o 2 
(260) 26 o 3 
Siloxanes 270 27 o o 
(270) 27 o 1 
(270) 27 o 2 
Fb_ rine Derivatives 
- 28 o o 
281 28 1 1 
(281) 28 1 2 
(281) 28 1 3 
6-,. 









































UNIFAC lnleraction Groups 
11 I k Structure 
28 4 4 F 
-h H-F 
28 5 5 b-F 
-f 
28 6 6 F 
-h-F 
f 
28 7 7 A C-F 
30 o o -Br 
32 o o -1 
33 o o S;H3CI 
33 o 1 ~f12CI 
33 o 2 
-b;HC/ 
33 o 3 
_j,Gi 
I 
34 o o S;/-/;!C/2 
o 1 ~;H Giz 
o 2 
-b,c/2 
35 o o S,C/3 
o 1 ~,Cf3 
36 o o S,GI, 
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Table 18.1 
UNIFAC lnteractlon Groupa 
Na me 11 J k 
Poly Functional 
-
38 o o 
Note: C!: is a naphthenic ring carbon, 
® is a naphthenic ring oxygen. 
AC is an aromatic carbon 
18-12 UNI FAC STRUCTURAL GROUPS 
Structure 
NH2 -bH--CH2 -OH 
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UNIFAC Structural Group Table 
{~jvj :r nr:::~3 
~lOO -···CL!I\IH::::; 
'1·11 IICUI··IH 
<1 •:.•; ····[[1\\l ( CH:;:) :?-
~.!J.If · CUN ( CI·IS) ::> 
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~ 66 HCUN (C f r•:) :.? 
P!1··1 I I\IFS 
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;-)02 ·-- >CN2 
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C H L. UI< I I\IEH 
1.300 -···C:l. 
P :1.1 --c:H:.:'c 1 
F'l:Z >CI·IC: 1 
EJL) ··>C:Cl. 
fll~fl. >CHC 1 :;·,: 
El'!-~j >·CCl? 
Hób --cc1::; 
!:17'7 i'; CC 1 
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DATAPREP He1p Faci1ity 
I\ I r, r:· 1--1·r- 1··11:::1\ll::::; 
].()()(> > (c) 112 
.1.00:1. > (C)H··· 
l. o o::::: > (c) < 




1.1. o:::: ·· CIIC: < 
:L :LO~- >CC< 
11411 ·····CC-·· 
L 111 :'.i · CC II 
LI: .. :', ·· (C)!I(C:)II···· 
.l:l~~~b ..... (C)!···I(C)< 
J .. :.t. 'L:.:17 '> ( [:) (C) ::· 
1 LUU > (C) 1:11'? 
.1. 1 Fl9 '>\c~) Cl···l--··· 
(',RUI'II·\·r T C!::l 
l ?00 p,f.:-.:1··1 
120 :L p,c; ... 






!50 .1 ···CI-L:>CCJ 
l ::'.:::>? ..... (c) 1···12 (c) Cl--
1\1 I ·rr<UDEI\I 
· llJOO -·CI·ICN 
14.1 .1. ·--CH2ND2 
1Al2 >CHNU2 
14::::;::::; P,C:ND2 
1. ~ALI- ···C:HHLI-N 
.1.44') >C~';,H:.t• 
1.466 ··· (C) H21\1H-
:l477 ~ (C) H !\IH-· 
l'IEI8 ···CHCHCN 
.14 9'7' --I\ICD 
HUL.Fl..IF~ 
.l ~:.:~o o -··CI--·!:.?BH 
.l ~:5 l :L CJ..f:)~3 
.1. ~::~ l :z -···CH:?S 
l~i~4 ···>CH··· 
:!. ~".(::(, - (c) 1·123--
1. ~~~77 >CAH~?:) 
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: DATAPREP Halp Facility 
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?U .1..1. .... ·CI··I::>F. 
2Ut:.:,; >CHF 
:ZH.t:•r, .. ->CHF:Z 
2Fl4'1 --C:I .. IF:.? 
:zn ~-i~.:'.~ > CF2 
21'166 .... cF::r. 
2UT7 1\C:I" 
:~:;ooo --BI' .. 
::::.200 -I 
C I li CIRCI''l I L..ANE 
~.::: :::; () O E1 .i !···\·.:::: C l 
:>:::co .1 ... -s :l H2CC 1 
:••::·r.o:.z >i3:i.HCl 
:•;:•;o::': ... >Eii.C l 
3l!-OO HiH,';:~Cl2 
:·r,~·O.L ·-·~lti .. IC12 
:::::4-02 >~3iCJ.2 
:::. ~500 ~~3 i.I·1C 1 ~.::. 
:~:.~~01 -··SiCJ.:3 
c\600 fJ:LC 14 
GL .. YC:CIL.~3 
:•:;EJéiéi ·-CHCIHCH2DH 
2603 >SI< KEY: - single 
·-- dDUblE• 
SIL..OXANES + tripla 
() mult..i.pU.ar 
[ J l'"lrlCJ 
2700 SiH20 2 single ~\ <<l"'t:llllütl.t: [C] 
2701 -SiHO -·> 3 single 
2'70:;;;: >bi.D 
iNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNF'i-·c:s~;; l~)ny ~::'''YNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNN 
INNHHHHNNNNNHNHN<Fnter U~IJFAC Structurn For1 [SCRATCH]taste::>>HHHNHHHNHHNHHHH 
:Il)S 1~5 61:17 ~·SC: l.~.1.t! f·!I.fROG ~!ISr 1888 2701 3400 
100 466 603 877 1.145 1400 1600 1899 2702 3401 
111 AMINES 604 888 1155 1411 1611 1900 ·~ALOGE 3402 
1.22 ·~,()0 6':::·,•:::, F't'sHt'sF"l :.I.J~::•t..:) J.!.!.J2. :.1.62.2. 171:.1.. 2E3()0 ~.::.~::,()0 
.. CIJ~11J 501. 688 90t) 11.5'7 1.433 16:33 1922 2811 3501 
20!) 5(17 Es·r·E:Rs 9fl1 ll.BEl 1.444 1.644 2033 281.2 360!) 
21.:1. ':::~2~2. 7í)CJ 1)(.J'?. l..:!.i:::li.'·"J 'J..!.I.•l~:) l6~:·)~:j 2::~:J...l 2n.t.:.::, ElYL.CCJL. 
212 523 '701 903 AROMAT 1466 1666 24'77 2844 3855 
213 524 702 NAPHTl·~ 1201) 14-77 1677 2488 2855 
21.4· 555 733 1.000 1.201. 1.488 1688 2499 2866 
277 566 766 101)1 1.222 1499 1699 2500 2877 
.DE~iY 577 r:HLCJRI l.C102 1223 SlJLF\_IR 1.700 Slt_ANE 3000 
:::,(li') ~:~.~J'd ~'j()i') Uhl1 1:":':j(.)T :J..??l.~ 1~.~·()() .1.7:1...1. ::;:~600 ·:~.?00 
tiDE~:; '".',9H HJ.:.I .1:\.0U .1:::·:·::::::~.:.:, .1.~::.1.1 :1.72:.-;;: ::?601 CHI.OF~D 
4()0 599 81.2 ll.Ol. KEfONE 151.2 173:3 2602 3300 
41l. ETHERS 81.3 11.02 1.300 1544 1855 2603 3301 
433 600 84~ 1103 1.301 1566 1.866 Sll_OXA 3302 
444 601 f~45 1.104 1.322 1577 1.877 2700 3303 
IHHNNHHHNNHHHHNHNHHHHHHNHNNNHNNIIHHNNHHNHNHHHNHNNHHNHHHHHHHHHHHHNNHHHHHHHHHHH· 
IHHNHHNNNHNNNNHNHHNHNNNHHHNHHNHNHHHHHHHHHNHHHHNHHHNHNNHNHHHHN: 
' Fl-Halp, F2-Dona, Mova cursor by UP & DCIWN Arrows : 
Ente~ item than prass tha ENTER kay, ESC to quit : 
HHHHHHHHHNHNNNHHHHHHHNHNNHHHHHHHHHNHHHHHHHHNNNHHHHHHHHHHHHHHH( 
PA07 or SA07 orVA07 
PAOB or SAOB or V AOS 
PA09 or SA09 or V A09 
PA10or SA10orVA10 
PA11 orSA11 orVA11 
i, Cl I ... 
i, Cl, C2, C31 .. . 
i, Cl. C2, CJI .. . 
i, Cl, C2 1 .. . 
i,c,,c21 .. . 
These data statements supply lhe alpha formulations for methods based on lhe 
cubic equation of state. They may be used with any property thal is computed 
using any SRK. PR. Df UNIWML method. The PROI/I Reference Manual presents 
a general discussion o f the cubic equations o f state, as well as a description o f 
lhe particular equations available in PROnl that are derivations of the general form. 
The data statements ali have similar fDfmS, but are differentiated by a prefix on lhe 
statement identifier to indica te lhe method to which the data applies. Statements 
lha! have a 'P' prefix apply to any form of lhe Peng-Robinson equation, those 
prefixed with 'S' apply to any form of lhe Soave-Redlich-Kwong method. State-
ments prefixed with 'V' may be used only with the UNIWML method. Table 24.4 
lists ali methods that allow these statements. The eleven available forms are 
presented below. 
Each statement inc!udes a component number 'i' (assigned in the Component 
Data category) followed by one or more dimensionless coefficients that define the 
alpha formulation for that component. Any number of components may appear 
on each statement. 
The temperature uni! for the temperature dependent forms is always degree 
Kelvin. 
PRO~I KEYWORD MANUAL 
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Table 24.4 
Methods That Allow 
Alpha Dat.a Statements 
Property Method Allowable 
Data Statements 
PR, PRH, PA01, PA02, PA03, PA04, 
PRP, PRM. PA05, PA06, PA07, PA08, 
PRP, PRM PA09, PA10, PA11 
SRK, SRKKD, SA01, SA02, SA03, SA04, 
SRKH. SRKP, SA05, SA06, SA07, SA08 
SRKM SA09,SA10,SA11 
UNIWAAL VA01, VA02, VA03, VA04, 
VA05, VA06, VA07, VA08, 
VA09. VA10, VA11 














SAxx or PAxx or VAxx 
Equation Reference 
a • [1 + Ct(1 - f,'·5>J Soave (1972) 
a • (Ct + Cá1 - JF'>J Peng-Robinson (1980) 
a -1 + (1- r,~ c,+~~) Soave (1979) 
a- exp [C1(1 - lF'>] Boston-Mathias (1980) 
a- F, C, -t) exp (Ct (1 -J'Í'c'>J Twu (1988) 
a- JFiC.- t) exp (Ct (1 - JF,c'>J Twu-Biuck-Cunningham (1990) (Recommended 
by SimSci) 
a- exp [ ~<2!..._ (1 - J:(C, + 1)/2)) Alternative for form (04) 1 +c, ( . 
a • lF' exp [Ct(1 -If'>J Alternativa for form (06) 
a - [ 1 + Ct(1 - T,0·5) + Cá1 - T,0·5)2 + C3(1 - r,0·5>3J Mathias-Copeman (1983) 
a- [ 1 + Ct(1 - T,0·5) + Cá1 - T,)(O. 7 - Tr)J Mathias (1983) 




Soave-Redllch-Kwong or Peng-Robinson lnteraction Data 
(Use with KVALUE, PHI,DENSITY, ENTHALPY or ENTROPY statements) 
PRO/li supports severa! formulations of the cubic equations of state. For a more 
detailed description of the methods, and definition of the variables, see the PRO/I/ 
Reference .Manual. Note that PR0/11 Regress program supports ali versions of PR 
and SRK. See your SimSci representativa for details. 
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Standard SRK and PR equalions 
SRKQ:S or R) or i, j, ki;a. kiJb, ki;cf. .. 
PRQ:S or R) 
where kiJ. lhe interaclion parameter, is given by: 
kif • kija + kqb IT + kjc !T 2 
A kiJ of 0.0 implies no inleraction. 
Note: Some references use a value of Kq = 1 - kif, and should be adjusted accordingly. 
Note: Temperatura dependent kqs in PROCESSare given in lhe form: 
k1·kija•k1b T•kjc r 2 
These coefficients must be converted to PRO/li formal prior to use. 
Kabadi-Danner modification to the SRK equation 
SRKKDQ:S or R) i, j, k;;a/ ... 
Panagiotopoulos and Reid two parameter ínteractions 
SRKPQ:S or R) or 
PRPQ:SorR) 
where k;; is given by: 
i, j, kija, kjia, kijb, kjib, kijc, kjid ... 
k;; = kija + k;;tlT + k;jc/F 
Refer to PRO/li Reference Manual for further information on the Panagiotopoulos 
and Reid formulation. 
SimSci modification to Panagiotopoulos and Reid two parameter interactions 
SRKM(!SorR) or 
PRMQ:Sor R) 
where kij is given by: 
i, j, ki;a. kjia. ki;b. kjib, ki;c. kjic, Cij, c;J ... 
k;; = k;ja + k;;tlT + k;;dr2 
Reter to the PRO/li Reference Manual for further intormation on the SimSci 
modification to the interaction parameters. 
Huron-Vidal 
SRKHQ:S or R) or 
PRHQ:SorR) 
i,j, Bij, b;j, Cij, Bji, bji, Cp, a;;, p;;f .. ., 
Reler to PRO/li Reference Manual for further information on the Huron-Vidal for-
mulation. 
BWRS Binary lnteraction Data (optionaf) 
Binary interaction data is used by equations of state and liquid activity methods 
when calculating equilibrium K-values. Severa! equations of state also are able to 
compute other thermodynamic properties, such as enthalpy or density. 
PRO/li KEYWORD MANUAL 
October 1991 
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lnteraction data may be supplied for each property calculated by using one ot 
these methods. When used, an interaction data statement must immediately tol-
low an appropriate property statement in the input file. 
BWRS i, j, kiJ I ... 
The BWRS statement supplies interaction parameters for component pairs that 
are used by the Benedict-Webb-Rubin-Starling equation oi state. Each entry in-
cludes the component ID number for each of the two components in lhe pair, fol-
lowed by the interaction parameter value. Each statement may include data for 
any number oi component pairs. 
Hayden-O'Connelllnteraction Data (optional) 
HOCV i, i, nH I i, j, n;;l ... 
The HOCV statement supplies interaction data for the Hayden-O'Conneli viria! 
equation (reler to the PROI/I Reference Manual). Each entry includes the com-
ponent ID number for each oi the two components in the pair, foliowed by the in-
teraction parameter value. Each statement may inciude data for any number of 
component pairs. 
Truncated Viria I Association Data 
TVIRIAL i, q;l ... 
The TVIRIAL statement supplies data for lhe truncated viria! equation. Reler to the 
PROI/I Reference Manual for information. 
Redlich-Kister Excess Properties Data (opaonaJ) 
(Currently for heat oi mixing only) 
RK1 (!$. or KCAL or KJ) i, j, a;;, bi;. c;;. d;;, e;j, fij, Qij, hi;. I ... 
or 
RK2(!S or KCAL or KJ) i, j, a;j, b;;, c;;. d;j, e;;, f;;, g;;, h;;, I ... 
The RK1 and RK2 statements are used to enter interaction parameters for lhe Red-
lich-Kister excess properties methods. The statement must correspond to lhe 
entry on lhe property data statement. Each entry includes lhe component ID etc. 
These statements are exclusiva of each other and cannot be mixed in the same 
property data section. 
Redlich-Kister equation is given as: 
when unit is K: 
fr- t (t t XiXi( a1 + bqX + c1i' + dq.xl + eix4 •!1XS + 91XS + h1X7 )) 
when unit is KCAL or KJ: 
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~-;, [t L x; Xj ( a1 + bg X+ cg X2 + dg X' + e1 x4 +lg'l" + gg !f'+ hq X7J] 
I . 
where: 
x-x;-Xj (lorm 1 oi Redlich-Kister) 
x-x'-"i 
J<i+Xj (lorm 2 oi Redlich-Kister) 
Llquid Phase Activity Binary Equilibrium Data (optional) 
NRTL Data (optional) 
NRT3(!S or KCAL or KJ) i, j, b;;, bj;, aij I ... 
andlor 
NRTL(!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, a;;, b;;, a;; I ... 
andlor 
NRT6(!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, a;;, b;;, a';;, p';y ... 
andlor 
NRTB (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, c;;, a;;, b;;, c;;, a';;, p>;{ .. 
The above statements are used to ente r binary interaction data for the NRTL liquid 
activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most con-
venient form. Data can be entered in different units using separata statements. 
The foltowing equations define the input parameters: 
( when unit is K) 
b- c-T"=a"+~+ 11 
IJ 11 RT~ ( when unit is KCAL or /<.J) 
UNJQUAC Data (optional) 
UNIQUAC (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, a;;, I ... 
and!or 
UNQ4 (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, a;;, b;;, b;;, I ... 
The above statements are used to enter binary interaction data for the UNIOUAC 
liquid activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most 
convenient form. Data can be entered in different units using separata state-
ments. The following equations define the input parameters: 
PR0/11 KEYWORD MANUAL 
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(when unit is K) 
(when unit is KCAL or !<.1) 
Aw; Vwi -
q;·2.5x1o9' r;·15.17'Z·10 
Wilson Data (oplionaJ) 
WILSON QS or KCAL or KJ or NODIME) i, j, a;;, a;; I ... 
The WILSON statement is used to enter binary interaction data for the Wilson liq-
uid activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most , 
convenient form. Data can be entered in different units using separata state-
ments. Except for the NODIME option, this option cannot be mixed with K, KCAL 
orKJ. 
N N 
lny;·1-ln L x;Af- L 
J•1 k-1 
where: 







(when unit is K) 
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~L [ a] Ai -~ exp ....!!!L V, RT (when unit is KCAL or KJ) 
Ai· ai (when unit is NOOIME) 
and Vi L;s the liquid molar volume oi component i . 
Van Laar Data (op6onal) 
VANLAAR i, j, Bij, Bji I ... 
The VANLAAR statement is used to enter binary interaction data for the van Laar 
liquid activity method. 
where: 
Margules Data. (optional) 
MARGULES i, j, a;;, a;;, d;;, I ... 
The MARGULES statement is used to enter binary interaction data for the Mar-
guies liquid activity method. 
where: 
In y; = (1 - x;J' [A+ 2(8;- A;- D;)x; + 30; xf J 
N 









Other Binary Data For Llquid Activity Methods (optionaO 
(For use with any liquid activity methods, including ali forms of NRTL, UNIQUAC, 
Wilson, van Laar, and the Margules methods.) 
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i, j, pres, temp, >G I ... 
i, j, temp, jl': y,"'f ... 
i, j, temp, x 1, x"i I ... 
i, i I ... 
The AZEOTROPE, INFINITE and MUTUAL statements are used to enter data for 
binary pairs. This data will be regressed to the relevant liquid activity method coef-
ficients. Multiple statements can be used to enter data with different units or the 
data can be entered on a single statement. 
The IDEAL statement is used to set binary pairs to ideal. This statement is usually 
used in conjunction with the FILL option on the Property Data statement. 
Ali of the statements can be used in the same property data section. 
Henry's law Data (optionalj 
SOLUTE i, {j, ... } 
HENDATA(punit, tunit) i, I, C,, C2, C3, C4/ ... 
The SOLUTE statement is used to enter the component ID numbers of the com-
ponents to be treated as solutes in the system. 
The HENDATA statement is used to enter the coefficients for solute i in solvent I. 
Group lnteraction Data (optionalj 
UNIFAC Group Contribution Data (optional) 
(For K value calculations only) 
UNIFAC(!S or KCAL or KJ) I, k, Aik, Aki I ... 
The UNIFAC statement is used to enter group interaction data fÔr the UNIFAC 
method. Any units can be mixed with the use of multiple UNIFAC statements. 
Reter to Table 24.5 for group interaction data available in the SimSci data bank. 
This method defines the structure of each component by the number of functional 
groups in the component. Every component in the SIMSCI pure component 
library h as a pre-defined group structure. The user can modify this structure or 
define the structure of a non-library component in the Component Data category 
(se e Section 18). PRO/li automatically estimates the structure o f petroleum com-
ponents based on lhe Watson K-factor and the molecular weight of each com-
ponent. 
The liquid activity for each component is computed from: 
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Table 24.5 
UNIFAC lnteractlon Parameters Avallable In PROJII 
10 
11- • B 
20- ·A B 
21--VV. 
ri -- . - • 
lO-· BVAV, 
40--V.VV,V 
4.3-· •• v v. v. 
4.6-·V.V, .V. 
"' 
intexactiOOP so-- .tv .. v 
s2-- .tv ... v v VU: inteii!ICtiOOP ( 634.) 
SS-·BBAV, .VV. L uz inU.li!ICtiOOP ( 209) 
56-- .• vv.v. 
59-· .. t, .• vvv 
60--AVAVVtV.VVt VV 
70 - • I. B A V , A • V V , t V V V A 
73-·V,V .. V .. V., ..• VV 
76-- vvv .. v .. v' v v .. vvv 
81-·A.AV.A. ,V V, ,AV.V 
94-·A.AV.V, tAA.VA 
86 - • A • A V , V , , •• L , t A A V V A • 
111-- avav.,, , vvv. vvavvvvv 
88-·B.B •• V •• V •• ,, .VVVVVVV. 
90 -·A B AVV AV VB t t AV t AAVV A AAB B 
lW-·AVAV.AV.BttV. tAAVVAAAVVA 
114-- .. v .. - .. v .......... ' .. vvv 
• Both vu; /!IM llZ -
' 
Both VLE arrl T 
• vu: ll.E """ T 
' TEMI' ""''"""" 
UO-·ABAV.AVVBttAVtAAVVAtABVAA. 
122-· BBBV. BVVVVVBVVBBVVBVBBVBB. B 
UO-·ABAV.AVVV.VAVVAAVVAAABBAAVAB 
WO-· .. AV. .VVVt. ,VAVVVVABVAAVABA 
Ml-·L.B. .v .BV.VVV.BVBBVBBBV 
143 -·. LB. , , .. B,, ...• V .. V. 8,. BBB. V 
144 -- V B A , , , , t B , , V , V , , t A L V A V . A l! t A • V 
150-- •. v. .vv .• v.v.v .... v .. vvvv .. 
151-- •.••..•••.•.. v.vvv ...•... v 






~2-·ABAVVBV.BttAVtAA.VAAABLAA.ABAABBA, .. t 




170--. vvv. . v v. v v. v .v v v .vvvvv •... vvv 
V1-·B.B. L, .L. .VB.V.LB.LBV,BBB •.• L, ..• BB. 
203-- .• v. v •• v. . .v.v •.•• vvv.vv.v. .vvv. 
247 -- V . V . . V , , V V , V , V V . , B B , B B Y . • V .. V V V . 
2So--.vv. .vvvvv.vv ... v ... v. 
~1-- .• v. .vv.vv.. .vv .. 
uo--v.v. .vv •• v. .v •• vvv. .v •• 
vo--v.v. .vv. .v .• vv. • .. v. 
281-· .v... .vv.v .. 
2f17-- •• v. 







. v .. v v. . vv.vv. .v. . v. v. 
. v .. v ... v ... • v .•• 
. vv.vvv.v.vv.vvvvvvv .• v.v •• v. 











385-·LBB. .v .. B •• VB.V. L.B •• BBBVBL •. VnB •• L.VV ..• , •.••••• 
388-· .v. ..v.v.v.v.vv.vvvv. ·- .. vv •...••.•••...•••. v 
I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I 
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ln"f•Jn_!+1-_!-=-::Il. In - 1 +1-_1 cj>· cj>· z n; [ [ <I>] <I> l fi Xi x;2 6; 6; 




NK . NK . 
r;· L vkRk, q;• L vkOk 
k-1 .k-1 
Rk = volume parameter for group k 
Ok = surface area parameter for group k 
vk1 = number of type k groups in component i 
x; = liquid mole fraction of component i 
Z = co-ordination number (Z = 1 O) 
Amn 
24-18 DATA STATEMENTS 
NK 
In(/)· L ~(lnrk-lnd) 
k-1 
[ [
NK ]NK )n (rk) = Qk 1 - In L 6m 'i'mk - L 
m•l n-1 
6m 'i'km ] 
NK L 6n 'i'nm 
n-1 
'i'nm • exq- ~m) 
'i'nm • exq- ~;) 
(when unit is K) 
NOC. L vbXj 
)\ffl• j-1 
>NIÍ?K-iNOC""'-.-
L L vhXj 
n-1 J-1 
(when unit is KCAL or I<.J) 
= group interaction pammeter for the interaction between groups 
mandn. 
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UNIFAC Temperature Dependent Data (optionaO 
UFT1/2/3 must correspond to the property. UNIFAC may be used with any of the 
three if non-temperature dependent datais entered. Reler to Table 24.5 for group 
interaction data available in lhe SimSci data bank. 
UFT1 - Lyngby Modlfication of the UNIFAC Method 
UFT1 (K) I, k, a1k. akl, bik. b1<1, Cik. Ckl I ... 
Similar to lhe UNIFAC method except 
' Amx-Bmx + bmi<<T- To)+ CmdTin T + T- To) 
where: 
UFT2- Dortmund Modification of the UNIFAC Method 
UFT2(K) I, k, a1k, akl, bik, b1<1, Cik, Ckl I ... 
Similar to the UNI FAC method, except 
Amx - Bmk + bm1< T + Cm1< "F 
nv/ ... n-+ --- --+ --I o I ro; 1 ro; 0J!. [In <P; 1 <P;l 
•. x; x;2 e; a; 
UFT3- Modiflcatlon of the UNIFAC Method 
UFT3(K) I. k, alk. 81<1. bik. bki. Cik. Ckl I ... 
Similar to the UNI FAC method, except: 
Amx • Bmk + bmi< T + Cmk f3 
UNIFAC Free Volume Data (optiona/) 
UNFV(!:S or KCAL or KJ) I. k, Aik. Aid I ... 
Used for free volume option. 
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This modification to lhe UNIFAC method is designed to model polymer solutions, 
and should not be used for non-polymer systems. This model uses the same 
combinatorial and residual terms as UNIFAC, but it also includes a third term, the 
free volume effect. The liquid activity is defined by: 
lny; •In-f, + lni,l + ln-y/'V 
ln-y/'V- 3C11n[~"'- 1)- C1 [[i -1)11 - ±)) 
v,X.-1 Vm 'l V,' 
-V; 1NK. 
V;•15.17br' r';• M L vkR< 
I I k•l 
(!' V;w;+ V;wJ b 1 28 
vm"15.17b(r;w;+r;w;)' -. 
where: 
V; ~ volume per gram of solvent i 
M; ~ molecular weight of solvent i 
w; ~ weight fraction of component i 
3C; ~ number of degrees of freedom per molecule of solvent i (~3.3) 
UNIWAALS Modified Group Contrlbutlon Data (optional) 
UFT1(K) 
UNIFAC(!SorKCALor KJ) 
I, k, alk. akl. bik, bk!. Clk, Ckl I ... 
I, k, Alk. Ai<J I ... 
Use UFT1 for temperatura dependent data, UNIFAC for non-temperature depend-
ent data. 
Binary Solubility Data (optionaf) 
{Used only with the KVALUE(SLE) property statement) 
SOLUTE i, j, k, ... 
The SOLUTE statement identifies $Oiute components. 
SOLDATA{tunit) 
The SOLDA TA statement supplies the molar solubility of component i Qn a mixture 
oi i and j) as a function of temperatura. 
In (xg) • C1 + C2 IT + C3lnT 
The solubility of i in a multicomponent stream is given as:· 
24-20DATASTATEMENTS PR0/11 KEYWORD MANUAL 
October 1991 
NOC 
ln<Ximix)- i~ x; ln(x;i) 
i•i 
These values are used by lhe CRYSTAWZER and DISSOLVER uni! operation to 
determine lhe solid-liquid equilibrium state. 
Transport Property Data (optionat) 
Version 3.02 of PR0/11 generally does not support method-specific data for com-
puting transpor! properties. In mos! cases, lhe user must supply a single set of 
pure component data for transpor! properties in the Component Data category. 
The exception is diffusivity, which is a binary property used by the DISSOLVER 
unit operation (see Section 105). 
(Used only with the DIFFUSN/7Y(L) property statement) 
DIFDATA(tunit) i, j, c1, c2, c31 ... 
Diffusivity is given according to: 
In Dab = C, + C2!T + C3 In T 
where Tis in absoluta units (K or R). 
Diffusivity is a measure of the rate at which a quantity diffuses through a given 
area in a given period of time for a given concentration gradient. The dimensions 
for diffusivity are always in m21sec. 
User-Added Subroutine Data (optionai) 
(See the User-Added SubrouUnes ManuaQ 
UDATA i, value I ... 
The UDATA statement supplies method-specific information that may be used by 
a user-added subroutine for the calculation of a particular thermodynamic proper-
ty. Reter to the PROI/I User-Mded Subroutine Manual for more information. 
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DATAPREP PHYSICAL PRUPERTY SYSTEM 
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( (':Í.i"''IC,i) 
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INHNHHNNNHNHHNHHHNNHNHHNHHNNNNHHNHHHHNNNHHNHHNNNNNHHNNNHNNNHH; 
: Fl-Halp, F2-Dona, Mova cursor by UP & DUWN Arrcws : 





















,0,l...CCli .. IIJI.. .. ~3 
200 ··UH 
:;: :L 1 .... CH:;•c:IL?UH 
:::>1? CIIUI·IC:Ir.•. 




::•: o o ..... um 
DATAPREP Help Facility 
UNIFAC Structural Group Table 
{~jvj :r nr:::~3 
~lOO -···CL!I\IH::::; 
'1·11 IICUI··IH 
<1 •:.•; ····[[1\\l ( CH:;:) :?-
~.!J.If · CUN ( CI·IS) ::> 
4:'.~"• -C:IJI'·ICfi:'':CH2 
~ 66 HCUN (C f r•:) :.? 
P!1··1 I I\IFS 
~·.oo --Cf12~1H2 
~"•01 >CHI\11-12 
;-)02 ·-- >CN2 






'."'• u 1'3 (',c f\l < 
':"·9H .... CI·I?f\1< 
':"•99 CI-C:N < 
E:THERE? 
e:,oo c:1 .. no-... 
601 -·CH:;w-
60? >CHU-· 





"700 CI·I:'>CCJCI··· .. 
70 l .... C:H2COD-
70:;:,: >CI·ICDD·-
TY:é IIC:fJO .. ·· 
'7 66 ··CDCI .. ··· 













C H L. UI< I I\IEH 
1.300 -···C:l. 
P :1.1 --c:H:.:'c 1 
F'l:Z >CI·IC: 1 
EJL) ··>C:Cl. 
fll~fl. >CHC 1 :;·,: 
El'!-~j >·CCl? 
Hób --cc1::; 
!:17'7 i'; CC 1 
HE!l"l (Co:: C:) ·C l 





DATAPREP He1p Faci1ity 
I\ I r, r:· 1--1·r- 1··11:::1\ll::::; 
].()()(> > (c) 112 
.1.00:1. > (C)H··· 
l. o o::::: > (c) < 




1.1. o:::: ·· CIIC: < 
:L :LO~- >CC< 
11411 ·····CC-·· 
L 111 :'.i · CC II 
LI: .. :', ·· (C)!I(C:)II···· 
.l:l~~~b ..... (C)!···I(C)< 
J .. :.t. 'L:.:17 '> ( [:) (C) ::· 
1 LUU > (C) 1:11'? 
.1. 1 Fl9 '>\c~) Cl···l--··· 
(',RUI'II·\·r T C!::l 
l ?00 p,f.:-.:1··1 
120 :L p,c; ... 






!50 .1 ···CI-L:>CCJ 
l ::'.:::>? ..... (c) 1···12 (c) Cl--
1\1 I ·rr<UDEI\I 
· llJOO -·CI·ICN 
14.1 .1. ·--CH2ND2 
1Al2 >CHNU2 
14::::;::::; P,C:ND2 
1. ~ALI- ···C:HHLI-N 
.1.44') >C~';,H:.t• 
1.466 ··· (C) H21\1H-
:l477 ~ (C) H !\IH-· 
l'IEI8 ···CHCHCN 
.14 9'7' --I\ICD 
HUL.Fl..IF~ 
.l ~:.:~o o -··CI--·!:.?BH 
.l ~:5 l :L CJ..f:)~3 
.1. ~::~ l :z -···CH:?S 
l~i~4 ···>CH··· 
:!. ~".(::(, - (c) 1·123--
1. ~~~77 >CAH~?:) 
HHHNHHHHHHHNHNHHHNNNHHNNNHHHNNNPress Any KeyHHHNNNNHHHNHNHHHNHHHNHHNHNHHHNN 
lHHHNNHNNNNHHHNNNNHNHHNNHHNHHNNHHHHHHHNHHHHNHHHNNHNNHHNNHHHHHHHHHHHHHHHHHHHH 
: DATAPREP Halp Facility 
: 
: 1v1 I EJC 
: 1. b (li) C~,'?l···li:.IU 




16::::.:~:. Cl· .. I~JI\1 
' 
1. t:,ll.lf c:::>H:51\I 
.1.6 ~~I~~~ C H:;,:: C!:.;: 
: lb66 C:II'?C: 1 '""\ .. :: . 
.1.677 CIIC:l ::::. 









.H:l'l9 C:H 1lS 
f·'! I HC ( c:nr .. r t ., 
1.'?00 C::II.:':C:I 
.l."?J .. :t. Cl··l::,:u,·· 
J. (:? :2 :;;;: c:!·-·!::::: r::· 




::? 4 ~71 9 c::~; 1· .. 171\1 Cl 
:.;::~.'~oo c~~l--t<:tND 





?U .1..1. .... ·CI··I::>F. 
2Ut:.:,; >CHF 
:ZH.t:•r, .. ->CHF:Z 
2Fl4'1 --C:I .. IF:.? 
:zn ~-i~.:'.~ > CF2 
21'166 .... cF::r. 
2UT7 1\C:I" 
:~:;ooo --BI' .. 
::::.200 -I 
C I li CIRCI''l I L..ANE 
~.::: :::; () O E1 .i !···\·.:::: C l 
:>:::co .1 ... -s :l H2CC 1 
:••::·r.o:.z >i3:i.HCl 
:•;:•;o::': ... >Eii.C l 
3l!-OO HiH,';:~Cl2 
:·r,~·O.L ·-·~lti .. IC12 
:::::4-02 >~3iCJ.2 
:::. ~500 ~~3 i.I·1C 1 ~.::. 
:~:.~~01 -··SiCJ.:3 
c\600 fJ:LC 14 
GL .. YC:CIL.~3 
:•:;EJéiéi ·-CHCIHCH2DH 
2603 >SI< KEY: - single 
·-- dDUblE• 
SIL..OXANES + tripla 
() mult..i.pU.ar 
[ J l'"lrlCJ 
2700 SiH20 2 single ~\ <<l"'t:llllütl.t: [C] 
2701 -SiHO -·> 3 single 
2'70:;;;: >bi.D 
iNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNF'i-·c:s~;; l~)ny ~::'''YNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNNN 
INNHHHHNNNNNHNHN<Fnter U~IJFAC Structurn For1 [SCRATCH]taste::>>HHHNHHHNHHNHHHH 
:Il)S 1~5 61:17 ~·SC: l.~.1.t! f·!I.fROG ~!ISr 1888 2701 3400 
100 466 603 877 1.145 1400 1600 1899 2702 3401 
111 AMINES 604 888 1155 1411 1611 1900 ·~ALOGE 3402 
1.22 ·~,()0 6':::·,•:::, F't'sHt'sF"l :.I.J~::•t..:) J.!.!.J2. :.1.62.2. 171:.1.. 2E3()0 ~.::.~::,()0 
.. CIJ~11J 501. 688 90t) 11.5'7 1.433 16:33 1922 2811 3501 
20!) 5(17 Es·r·E:Rs 9fl1 ll.BEl 1.444 1.644 2033 281.2 360!) 
21.:1. ':::~2~2. 7í)CJ 1)(.J'?. l..:!.i:::li.'·"J 'J..!.I.•l~:) l6~:·)~:j 2::~:J...l 2n.t.:.::, ElYL.CCJL. 
212 523 '701 903 AROMAT 1466 1666 24'77 2844 3855 
213 524 702 NAPHTl·~ 1201) 14-77 1677 2488 2855 
21.4· 555 733 1.000 1.201. 1.488 1688 2499 2866 
277 566 766 101)1 1.222 1499 1699 2500 2877 
.DE~iY 577 r:HLCJRI l.C102 1223 SlJLF\_IR 1.700 Slt_ANE 3000 
:::,(li') ~:~.~J'd ~'j()i') Uhl1 1:":':j(.)T :J..??l.~ 1~.~·()() .1.7:1...1. ::;:~600 ·:~.?00 
tiDE~:; '".',9H HJ.:.I .1:\.0U .1:::·:·::::::~.:.:, .1.~::.1.1 :1.72:.-;;: ::?601 CHI.OF~D 
4()0 599 81.2 ll.Ol. KEfONE 151.2 173:3 2602 3300 
41l. ETHERS 81.3 11.02 1.300 1544 1855 2603 3301 
433 600 84~ 1103 1.301 1566 1.866 Sll_OXA 3302 
444 601 f~45 1.104 1.322 1577 1.877 2700 3303 
IHHNNHHHNNHHHHNHNHHHHHHNHNNNHNNIIHHNNHHNHNHHHNHNNHHNHHHHHHHHHHHHNNHHHHHHHHHHH· 
IHHNHHNNNHNNNNHNHHNHNNNHHHNHHNHNHHHHHHHHHNHHHHNHHHNHNNHNHHHHN: 
' Fl-Halp, F2-Dona, Mova cursor by UP & DCIWN Arrows : 
Ente~ item than prass tha ENTER kay, ESC to quit : 
HHHHHHHHHNHNNNHHHHHHHNHNNHHHHHHHHHNHHHHHHHHNNNHHHHHHHHHHHHHHH( 
PA07 or SA07 orVA07 
PAOB or SAOB or V AOS 
PA09 or SA09 or V A09 
PA10or SA10orVA10 
PA11 orSA11 orVA11 
i, Cl I ... 
i, Cl, C2, C31 .. . 
i, Cl. C2, CJI .. . 
i, Cl, C2 1 .. . 
i,c,,c21 .. . 
These data statements supply lhe alpha formulations for methods based on lhe 
cubic equation of state. They may be used with any property thal is computed 
using any SRK. PR. Df UNIWML method. The PROI/I Reference Manual presents 
a general discussion o f the cubic equations o f state, as well as a description o f 
lhe particular equations available in PROnl that are derivations of the general form. 
The data statements ali have similar fDfmS, but are differentiated by a prefix on lhe 
statement identifier to indica te lhe method to which the data applies. Statements 
lha! have a 'P' prefix apply to any form of lhe Peng-Robinson equation, those 
prefixed with 'S' apply to any form of lhe Soave-Redlich-Kwong method. State-
ments prefixed with 'V' may be used only with the UNIWML method. Table 24.4 
lists ali methods that allow these statements. The eleven available forms are 
presented below. 
Each statement inc!udes a component number 'i' (assigned in the Component 
Data category) followed by one or more dimensionless coefficients that define the 
alpha formulation for that component. Any number of components may appear 
on each statement. 
The temperature uni! for the temperature dependent forms is always degree 
Kelvin. 
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Table 24.4 
Methods That Allow 
Alpha Dat.a Statements 
Property Method Allowable 
Data Statements 
PR, PRH, PA01, PA02, PA03, PA04, 
PRP, PRM. PA05, PA06, PA07, PA08, 
PRP, PRM PA09, PA10, PA11 
SRK, SRKKD, SA01, SA02, SA03, SA04, 
SRKH. SRKP, SA05, SA06, SA07, SA08 
SRKM SA09,SA10,SA11 
UNIWAAL VA01, VA02, VA03, VA04, 
VA05, VA06, VA07, VA08, 
VA09. VA10, VA11 














SAxx or PAxx or VAxx 
Equation Reference 
a • [1 + Ct(1 - f,'·5>J Soave (1972) 
a • (Ct + Cá1 - JF'>J Peng-Robinson (1980) 
a -1 + (1- r,~ c,+~~) Soave (1979) 
a- exp [C1(1 - lF'>] Boston-Mathias (1980) 
a- F, C, -t) exp (Ct (1 -J'Í'c'>J Twu (1988) 
a- JFiC.- t) exp (Ct (1 - JF,c'>J Twu-Biuck-Cunningham (1990) (Recommended 
by SimSci) 
a- exp [ ~<2!..._ (1 - J:(C, + 1)/2)) Alternative for form (04) 1 +c, ( . 
a • lF' exp [Ct(1 -If'>J Alternativa for form (06) 
a - [ 1 + Ct(1 - T,0·5) + Cá1 - T,0·5)2 + C3(1 - r,0·5>3J Mathias-Copeman (1983) 
a- [ 1 + Ct(1 - T,0·5) + Cá1 - T,)(O. 7 - Tr)J Mathias (1983) 




Soave-Redllch-Kwong or Peng-Robinson lnteraction Data 
(Use with KVALUE, PHI,DENSITY, ENTHALPY or ENTROPY statements) 
PRO/li supports severa! formulations of the cubic equations of state. For a more 
detailed description of the methods, and definition of the variables, see the PRO/I/ 
Reference .Manual. Note that PR0/11 Regress program supports ali versions of PR 
and SRK. See your SimSci representativa for details. 
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Standard SRK and PR equalions 
SRKQ:S or R) or i, j, ki;a. kiJb, ki;cf. .. 
PRQ:S or R) 
where kiJ. lhe interaclion parameter, is given by: 
kif • kija + kqb IT + kjc !T 2 
A kiJ of 0.0 implies no inleraction. 
Note: Some references use a value of Kq = 1 - kif, and should be adjusted accordingly. 
Note: Temperatura dependent kqs in PROCESSare given in lhe form: 
k1·kija•k1b T•kjc r 2 
These coefficients must be converted to PRO/li formal prior to use. 
Kabadi-Danner modification to the SRK equation 
SRKKDQ:S or R) i, j, k;;a/ ... 
Panagiotopoulos and Reid two parameter ínteractions 
SRKPQ:S or R) or 
PRPQ:SorR) 
where k;; is given by: 
i, j, kija, kjia, kijb, kjib, kijc, kjid ... 
k;; = kija + k;;tlT + k;jc/F 
Refer to PRO/li Reference Manual for further information on the Panagiotopoulos 
and Reid formulation. 
SimSci modification to Panagiotopoulos and Reid two parameter interactions 
SRKM(!SorR) or 
PRMQ:Sor R) 
where kij is given by: 
i, j, ki;a. kjia. ki;b. kjib, ki;c. kjic, Cij, c;J ... 
k;; = k;ja + k;;tlT + k;;dr2 
Reter to the PRO/li Reference Manual for further intormation on the SimSci 
modification to the interaction parameters. 
Huron-Vidal 
SRKHQ:S or R) or 
PRHQ:SorR) 
i,j, Bij, b;j, Cij, Bji, bji, Cp, a;;, p;;f .. ., 
Reler to PRO/li Reference Manual for further information on the Huron-Vidal for-
mulation. 
BWRS Binary lnteraction Data (optionaf) 
Binary interaction data is used by equations of state and liquid activity methods 
when calculating equilibrium K-values. Severa! equations of state also are able to 
compute other thermodynamic properties, such as enthalpy or density. 
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lnteraction data may be supplied for each property calculated by using one ot 
these methods. When used, an interaction data statement must immediately tol-
low an appropriate property statement in the input file. 
BWRS i, j, kiJ I ... 
The BWRS statement supplies interaction parameters for component pairs that 
are used by the Benedict-Webb-Rubin-Starling equation oi state. Each entry in-
cludes the component ID number for each of the two components in lhe pair, fol-
lowed by the interaction parameter value. Each statement may include data for 
any number oi component pairs. 
Hayden-O'Connelllnteraction Data (optional) 
HOCV i, i, nH I i, j, n;;l ... 
The HOCV statement supplies interaction data for the Hayden-O'Conneli viria! 
equation (reler to the PROI/I Reference Manual). Each entry includes the com-
ponent ID number for each oi the two components in the pair, foliowed by the in-
teraction parameter value. Each statement may inciude data for any number of 
component pairs. 
Truncated Viria I Association Data 
TVIRIAL i, q;l ... 
The TVIRIAL statement supplies data for lhe truncated viria! equation. Reler to the 
PROI/I Reference Manual for information. 
Redlich-Kister Excess Properties Data (opaonaJ) 
(Currently for heat oi mixing only) 
RK1 (!$. or KCAL or KJ) i, j, a;;, bi;. c;;. d;;, e;j, fij, Qij, hi;. I ... 
or 
RK2(!S or KCAL or KJ) i, j, a;j, b;;, c;;. d;j, e;;, f;;, g;;, h;;, I ... 
The RK1 and RK2 statements are used to enter interaction parameters for lhe Red-
lich-Kister excess properties methods. The statement must correspond to lhe 
entry on lhe property data statement. Each entry includes lhe component ID etc. 
These statements are exclusiva of each other and cannot be mixed in the same 
property data section. 
Redlich-Kister equation is given as: 
when unit is K: 
fr- t (t t XiXi( a1 + bqX + c1i' + dq.xl + eix4 •!1XS + 91XS + h1X7 )) 
when unit is KCAL or KJ: 
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~-;, [t L x; Xj ( a1 + bg X+ cg X2 + dg X' + e1 x4 +lg'l" + gg !f'+ hq X7J] 
I . 
where: 
x-x;-Xj (lorm 1 oi Redlich-Kister) 
x-x'-"i 
J<i+Xj (lorm 2 oi Redlich-Kister) 
Llquid Phase Activity Binary Equilibrium Data (optional) 
NRTL Data (optional) 
NRT3(!S or KCAL or KJ) i, j, b;;, bj;, aij I ... 
andlor 
NRTL(!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, a;;, b;;, a;; I ... 
andlor 
NRT6(!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, a;;, b;;, a';;, p';y ... 
andlor 
NRTB (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, b;;, c;;, a;;, b;;, c;;, a';;, p>;{ .. 
The above statements are used to ente r binary interaction data for the NRTL liquid 
activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most con-
venient form. Data can be entered in different units using separata statements. 
The foltowing equations define the input parameters: 
( when unit is K) 
b- c-T"=a"+~+ 11 
IJ 11 RT~ ( when unit is KCAL or /<.J) 
UNJQUAC Data (optional) 
UNIQUAC (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, a;;, I ... 
and!or 
UNQ4 (!S or KCAL or KJ) i, j, a;;, a;;, b;;, b;;, I ... 
The above statements are used to enter binary interaction data for the UNIOUAC 
liquid activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most 
convenient form. Data can be entered in different units using separata state-
ments. The following equations define the input parameters: 
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(when unit is K) 
(when unit is KCAL or !<.1) 
Aw; Vwi -
q;·2.5x1o9' r;·15.17'Z·10 
Wilson Data (oplionaJ) 
WILSON QS or KCAL or KJ or NODIME) i, j, a;;, a;; I ... 
The WILSON statement is used to enter binary interaction data for the Wilson liq-
uid activity method. The statements can be mixed to enter the data in the most , 
convenient form. Data can be entered in different units using separata state-
ments. Except for the NODIME option, this option cannot be mixed with K, KCAL 
orKJ. 
N N 
lny;·1-ln L x;Af- L 
J•1 k-1 
where: 







(when unit is K) 
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~L [ a] Ai -~ exp ....!!!L V, RT (when unit is KCAL or KJ) 
Ai· ai (when unit is NOOIME) 
and Vi L;s the liquid molar volume oi component i . 
Van Laar Data (op6onal) 
VANLAAR i, j, Bij, Bji I ... 
The VANLAAR statement is used to enter binary interaction data for the van Laar 
liquid activity method. 
where: 
Margules Data. (optional) 
MARGULES i, j, a;;, a;;, d;;, I ... 
The MARGULES statement is used to enter binary interaction data for the Mar-
guies liquid activity method. 
where: 
In y; = (1 - x;J' [A+ 2(8;- A;- D;)x; + 30; xf J 
N 









Other Binary Data For Llquid Activity Methods (optionaO 
(For use with any liquid activity methods, including ali forms of NRTL, UNIQUAC, 
Wilson, van Laar, and the Margules methods.) 
PR0/11 KEYWORD MANUAL 
October 1991 
DATASTATEMENTS 24-15 




i, j, pres, temp, >G I ... 
i, j, temp, jl': y,"'f ... 
i, j, temp, x 1, x"i I ... 
i, i I ... 
The AZEOTROPE, INFINITE and MUTUAL statements are used to enter data for 
binary pairs. This data will be regressed to the relevant liquid activity method coef-
ficients. Multiple statements can be used to enter data with different units or the 
data can be entered on a single statement. 
The IDEAL statement is used to set binary pairs to ideal. This statement is usually 
used in conjunction with the FILL option on the Property Data statement. 
Ali of the statements can be used in the same property data section. 
Henry's law Data (optionalj 
SOLUTE i, {j, ... } 
HENDATA(punit, tunit) i, I, C,, C2, C3, C4/ ... 
The SOLUTE statement is used to enter the component ID numbers of the com-
ponents to be treated as solutes in the system. 
The HENDATA statement is used to enter the coefficients for solute i in solvent I. 
Group lnteraction Data (optionalj 
UNIFAC Group Contribution Data (optional) 
(For K value calculations only) 
UNIFAC(!S or KCAL or KJ) I, k, Aik, Aki I ... 
The UNIFAC statement is used to enter group interaction data fÔr the UNIFAC 
method. Any units can be mixed with the use of multiple UNIFAC statements. 
Reter to Table 24.5 for group interaction data available in the SimSci data bank. 
This method defines the structure of each component by the number of functional 
groups in the component. Every component in the SIMSCI pure component 
library h as a pre-defined group structure. The user can modify this structure or 
define the structure of a non-library component in the Component Data category 
(se e Section 18). PRO/li automatically estimates the structure o f petroleum com-
ponents based on lhe Watson K-factor and the molecular weight of each com-
ponent. 
The liquid activity for each component is computed from: 
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Table 24.5 
UNIFAC lnteractlon Parameters Avallable In PROJII 
10 
11- • B 
20- ·A B 
21--VV. 
ri -- . - • 
lO-· BVAV, 
40--V.VV,V 
4.3-· •• v v. v. 
4.6-·V.V, .V. 
"' 
intexactiOOP so-- .tv .. v 
s2-- .tv ... v v VU: inteii!ICtiOOP ( 634.) 
SS-·BBAV, .VV. L uz inU.li!ICtiOOP ( 209) 
56-- .• vv.v. 
59-· .. t, .• vvv 
60--AVAVVtV.VVt VV 
70 - • I. B A V , A • V V , t V V V A 
73-·V,V .. V .. V., ..• VV 
76-- vvv .. v .. v' v v .. vvv 
81-·A.AV.A. ,V V, ,AV.V 
94-·A.AV.V, tAA.VA 
86 - • A • A V , V , , •• L , t A A V V A • 
111-- avav.,, , vvv. vvavvvvv 
88-·B.B •• V •• V •• ,, .VVVVVVV. 
90 -·A B AVV AV VB t t AV t AAVV A AAB B 
lW-·AVAV.AV.BttV. tAAVVAAAVVA 
114-- .. v .. - .. v .......... ' .. vvv 
• Both vu; /!IM llZ -
' 
Both VLE arrl T 
• vu: ll.E """ T 
' TEMI' ""''"""" 
UO-·ABAV.AVVBttAVtAAVVAtABVAA. 
122-· BBBV. BVVVVVBVVBBVVBVBBVBB. B 
UO-·ABAV.AVVV.VAVVAAVVAAABBAAVAB 
WO-· .. AV. .VVVt. ,VAVVVVABVAAVABA 
Ml-·L.B. .v .BV.VVV.BVBBVBBBV 
143 -·. LB. , , .. B,, ...• V .. V. 8,. BBB. V 
144 -- V B A , , , , t B , , V , V , , t A L V A V . A l! t A • V 
150-- •. v. .vv .• v.v.v .... v .. vvvv .. 
151-- •.••..•••.•.. v.vvv ...•... v 






~2-·ABAVVBV.BttAVtAA.VAAABLAA.ABAABBA, .. t 




170--. vvv. . v v. v v. v .v v v .vvvvv •... vvv 
V1-·B.B. L, .L. .VB.V.LB.LBV,BBB •.• L, ..• BB. 
203-- .• v. v •• v. . .v.v •.•• vvv.vv.v. .vvv. 
247 -- V . V . . V , , V V , V , V V . , B B , B B Y . • V .. V V V . 
2So--.vv. .vvvvv.vv ... v ... v. 
~1-- .• v. .vv.vv.. .vv .. 
uo--v.v. .vv •• v. .v •• vvv. .v •• 
vo--v.v. .vv. .v .• vv. • .. v. 
281-· .v... .vv.v .. 
2f17-- •• v. 







. v .. v v. . vv.vv. .v. . v. v. 
. v .. v ... v ... • v .•• 
. vv.vvv.v.vv.vvvvvvv .• v.v •• v. 











385-·LBB. .v .. B •• VB.V. L.B •• BBBVBL •. VnB •• L.VV ..• , •.••••• 
388-· .v. ..v.v.v.v.vv.vvvv. ·- .. vv •...••.•••...•••. v 
I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I I 
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ln"f•Jn_!+1-_!-=-::Il. In - 1 +1-_1 cj>· cj>· z n; [ [ <I>] <I> l fi Xi x;2 6; 6; 




NK . NK . 
r;· L vkRk, q;• L vkOk 
k-1 .k-1 
Rk = volume parameter for group k 
Ok = surface area parameter for group k 
vk1 = number of type k groups in component i 
x; = liquid mole fraction of component i 
Z = co-ordination number (Z = 1 O) 
Amn 
24-18 DATA STATEMENTS 
NK 
In(/)· L ~(lnrk-lnd) 
k-1 
[ [
NK ]NK )n (rk) = Qk 1 - In L 6m 'i'mk - L 
m•l n-1 
6m 'i'km ] 
NK L 6n 'i'nm 
n-1 
'i'nm • exq- ~m) 
'i'nm • exq- ~;) 
(when unit is K) 
NOC. L vbXj 
)\ffl• j-1 
>NIÍ?K-iNOC""'-.-
L L vhXj 
n-1 J-1 
(when unit is KCAL or I<.J) 
= group interaction pammeter for the interaction between groups 
mandn. 
PROni KEYWORD MANUAL 
October 1991 
UNIFAC Temperature Dependent Data (optionaO 
UFT1/2/3 must correspond to the property. UNIFAC may be used with any of the 
three if non-temperature dependent datais entered. Reler to Table 24.5 for group 
interaction data available in lhe SimSci data bank. 
UFT1 - Lyngby Modlfication of the UNIFAC Method 
UFT1 (K) I, k, a1k. akl, bik. b1<1, Cik. Ckl I ... 
Similar to lhe UNIFAC method except 
' Amx-Bmx + bmi<<T- To)+ CmdTin T + T- To) 
where: 
UFT2- Dortmund Modification of the UNIFAC Method 
UFT2(K) I, k, a1k, akl, bik, b1<1, Cik, Ckl I ... 
Similar to the UNI FAC method, except 
Amx - Bmk + bm1< T + Cm1< "F 
nv/ ... n-+ --- --+ --I o I ro; 1 ro; 0J!. [In <P; 1 <P;l 
•. x; x;2 e; a; 
UFT3- Modiflcatlon of the UNIFAC Method 
UFT3(K) I. k, alk. 81<1. bik. bki. Cik. Ckl I ... 
Similar to the UNI FAC method, except: 
Amx • Bmk + bmi< T + Cmk f3 
UNIFAC Free Volume Data (optiona/) 
UNFV(!:S or KCAL or KJ) I. k, Aik. Aid I ... 
Used for free volume option. 
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This modification to lhe UNIFAC method is designed to model polymer solutions, 
and should not be used for non-polymer systems. This model uses the same 
combinatorial and residual terms as UNIFAC, but it also includes a third term, the 
free volume effect. The liquid activity is defined by: 
lny; •In-f, + lni,l + ln-y/'V 
ln-y/'V- 3C11n[~"'- 1)- C1 [[i -1)11 - ±)) 
v,X.-1 Vm 'l V,' 
-V; 1NK. 
V;•15.17br' r';• M L vkR< 
I I k•l 
(!' V;w;+ V;wJ b 1 28 
vm"15.17b(r;w;+r;w;)' -. 
where: 
V; ~ volume per gram of solvent i 
M; ~ molecular weight of solvent i 
w; ~ weight fraction of component i 
3C; ~ number of degrees of freedom per molecule of solvent i (~3.3) 
UNIWAALS Modified Group Contrlbutlon Data (optional) 
UFT1(K) 
UNIFAC(!SorKCALor KJ) 
I, k, alk. akl. bik, bk!. Clk, Ckl I ... 
I, k, Alk. Ai<J I ... 
Use UFT1 for temperatura dependent data, UNIFAC for non-temperature depend-
ent data. 
Binary Solubility Data (optionaf) 
{Used only with the KVALUE(SLE) property statement) 
SOLUTE i, j, k, ... 
The SOLUTE statement identifies $Oiute components. 
SOLDATA{tunit) 
The SOLDA TA statement supplies the molar solubility of component i Qn a mixture 
oi i and j) as a function of temperatura. 
In (xg) • C1 + C2 IT + C3lnT 
The solubility of i in a multicomponent stream is given as:· 
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NOC 
ln<Ximix)- i~ x; ln(x;i) 
i•i 
These values are used by lhe CRYSTAWZER and DISSOLVER uni! operation to 
determine lhe solid-liquid equilibrium state. 
Transport Property Data (optionat) 
Version 3.02 of PR0/11 generally does not support method-specific data for com-
puting transpor! properties. In mos! cases, lhe user must supply a single set of 
pure component data for transpor! properties in the Component Data category. 
The exception is diffusivity, which is a binary property used by the DISSOLVER 
unit operation (see Section 105). 
(Used only with the DIFFUSN/7Y(L) property statement) 
DIFDATA(tunit) i, j, c1, c2, c31 ... 
Diffusivity is given according to: 
In Dab = C, + C2!T + C3 In T 
where Tis in absoluta units (K or R). 
Diffusivity is a measure of the rate at which a quantity diffuses through a given 
area in a given period of time for a given concentration gradient. The dimensions 
for diffusivity are always in m21sec. 
User-Added Subroutine Data (optionai) 
(See the User-Added SubrouUnes ManuaQ 
UDATA i, value I ... 
The UDATA statement supplies method-specific information that may be used by 
a user-added subroutine for the calculation of a particular thermodynamic proper-
ty. Reter to the PROI/I User-Mded Subroutine Manual for more information. 




PROPRIEDADES PREDITAS PARA O METIL-FURFURAL 
Apêndice B 208 
PROPRIEDADES FÍSICAS CONSTANTES 
Peso molecular 110,11 
Densidade* o, 9613823 
Volume crítico : 0,3235 m3 jkgmol 
Fator de compressibilidade crítica : 0,2299606 
Fator acêntrico 0,3922811 
Ponto de ebulição normal 435,54 K 
Temperatura crítica 645,5531 K 
Pressão crítica : 3815104 Pa 
Parâmetro Rackett : 0,2561373 
Parâmetro de solubilidade 9, 445672 ( caljcm3 ) 112 
Volume molar de líquido 0,1216727 m3 jkgmol 
Para a fase vapor e T = 25"c 
Entalpia de formação 
-199840000 J/kgmol 
Energia livre de Gibbs de formação : -91450000 Jjkgmol 
* -densidade relativa à da água a 60•F e 14,7 psi. 
Apêndice B 
PROPRIEDADES FÍSICAS DEPENDENTES DA TEMPERATURA 
Pressão de vapor da fase líquida (unidade : Pascal) 
Faixa de validade : 193,6659 K < T < 645,5531 K 
209 
ln (PVAP) =0,6110651.102 + -O 7694261 · 104 + (-0,5125453.10 1 ) lnT-
T 
(-0,8122573.10-5 ) T 2 +0,9326174.10-8 T 3 
Calor latente de vaporização (unidade : Joulejkgmol) 
Faixa de validade : 387,3319 K < T < 639,0976 K 
L=0,3857571.1010 + (-0,3957605.10 8 ) T+0,1638201.106 T 2 + 
(-0,3377517.10 3 ) T 3 +0,3464843T4 +(-0,1416577.10"3 ) T 5 
Viscosidade do líquido (unidade : Pascal-segundo) 
Faixa de validade : 435,54 K < T < 639,0976 K 
log(viscL) =(-0,1468311.102 ) + 0 ~ 2066859 - 104 +0,3126266lnT 
T 
Tensão superficial do líquido (unidade : Newton/metro) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 639,0976 K 
tensão= o, 57 53018 .10·1 +o, 5348419 .lo-4 T+ (-o, 9589561.10-6 ) T 2 + 
o, 2511948 .lo-s T 3 + (-o, 3137 868 .10-11 ) T 4 +o, 1575554. 10-1< 
Apêndice B 
Entalpia do liquido (unidade Joulejkgrnol) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 639,0976 K 
HL; (-O, 196 5397. 109 ) +O, 2225108. 107 r+ ( -0, 1103264. 10 5 ) r 2 + 
o, 287 8823. 102 r 3 + (-o, 36 29 033. 10~1 ) r• +o, 17 9 03 8. 10 ~• r 5 
Entalpia do vapor (unidade Joulejkgrnol) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 1500 K 
HV; 0,3567972.10 8 + (-0,1040905.105 ) r+0,2660002.10 3 r 2 + 
(-0,1240069) r 3 + (0,2515016.10~4 ) r 4 + (-0,3649128.10~13 ) r 5 
Massa especifica do liquido (unidade : kgrnoljrn3 ) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 639,0976 K 
210 
d; 0,3644654.102 + (-0,3420014) r+0,1715332.10-2 r 2 + 
(-0,4306317 .10~5 ) r 3 + (0,529753.10~8 ) r 4 + (-0,2570667 .10~11 ) 
Viscosidade do vapor (unidade : Pascal-segundo) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 1291,106 K 
viscv; o, 1190251. 10~5 +o, 1168615 .10~7 r+ o, 292954. 10~10 r 2 + 
(-o, 3856524. 1o~13 ) r'+ o, 2162832. 10~16 r• + (-o, 467 5616. 10~20 ) 
Apêndice B 211 
condutividade térmica do vapor (unidade : Wattjmetro-Kelvin) 
Faixa de validade : 228,5258 K < T < 1291,106 K 
condV= (-0,1497181.10-1 ) +0,6589339.10-4 T+0,5469651.10-9 T 2 + 
o, 53 87 806 . 10-10 T 3 + (-o, 669 37 5. 1 o-13 ) T 4 +o, 2214 7 o 8. 10-16 T 5 
Condutividade térmica do líquido (unidade : Wattjmetro-Kelvin) 
Faixa de validade : 254,63 K < T < 639,0976 K 
condL= 0,4190085+ (-0,3090681.10-2 ) T+0,1483298.10-4 T 2 + 
(-0,3733722.10-7 ) T 3 +0,460358.10-10 T 4 + (-0,225277 .10-13 ) T 5 
212 
ABSTRACT 
The objective of this work is to develop a methodology for 
studing the vapor-(liquid)-liquid phase behaviour of ternary 
systems and for rapidly determining the partia! miscibili ty 
presence by using the commercial simulator PROII. 
The methodology uses flash simulation to do liquid-
(liquid)-vapor equilibrium calculations; simulation results are 
used to generate equilibrium surfaces, which help the study of 
ternary systems thermodynamic behaviour. Every system has three 
equilibrium surfaces: Y11 Y2 and y,. 
In the equilibrium surfaces one can observe if one system 
presents a gap of miscibility by observing a flat line formation. 
The number and extent of flat lines give the dimensions of 
partia! miscibility region of a system. 
One can identify, from equilibrium surfaces, points for 
which x,=y11 X 2=y2 e x.=y.; !ines formed by these points are 
designated non-ideality lines (x,=y, e x.=y,) and inversion line 
(X2=y2 ), and they are used to verify if there exist ternary 
azeotropes. In this work one also tries to establish a 
relationship between characteristic shape of the inversion line 
and the choice of best solvent(s) or entrainers to separate a 
binary mixture by azeotropic or extractive distillation. 
The developed methodology still can determine three phases 
equilibrium compositions; this has been done for ternary 
heterogeneous azeotropes; methodology also allows to predict 
physical properties and correlations for those compounds which 
cannot be found in PROl! databank. 
With basis in the study made in this work one suggests new 
work ideas to confirm the hypotheses proposed here and to 
increase the number of studied systems. 
